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Introduction
L’augmentation des densite´s de flux de chaleur a` dissiper dans les syste`mes ae´ronautiques
et spatiaux a progressivement mene´ a` des proble`mes de controˆle thermique, ce qui constitue un
ve´ritable verrou technologique a` leur de´veloppement. Dans les satellites, cette augmentation de
puissance thermique dissipe´e conduit progressivement a` rendre insuffisante la surface des parois
ayant pour roˆle l’e´vacuation du flux thermique par rayonnement. Pour palier a` ce proble`me, deux
solutions principales sont envisage´es. La premie`re consiste a` ajouter au satellite des panneaux
radiatifs de´ployables afin d’augmenter la surface e´missive. Outre la difficulte´ de re´alisation et
d’inte´gration de ces panneaux radiatifs, cette solution implique de transporter le flux de chaleur sur
des distances nettement plus longues, ne´cessitant donc l’utilisation de syste`mes thermiques aptes a`
re´aliser ce transport de fac¸on fiable. La seconde solution consiste a` augmenter la tempe´rature de la
surface e´missive des parois du satellite. Pour cela, une machine thermique a` compression doit eˆtre
implante´e dans le satellite, en positionnant la zone e´vaporateur au contact des e´le´ments dissipatifs
et la zone condenseur au contact des surfaces e´missives.
Parmi les syste`mes aptes a` extraire et transporter de fac¸on fiable des flux de chaleur importants
sur des distances conse´quentes, ceux mettant en oeuvre le changement d’e´tat vapeur-liquide appa-
raissent particulie`rement inte´ressants. Les caloducs sont les premiers syste`mes de refroidissement
diphasiques a` avoir e´te´ utilise´s. Ils sont encore aujourd’hui largement majoritaires dans le do-
maine spatial. Leur capacite´ de transport est cependant limite´e et commence a` devenir insuffisante
pour certaines applications. Les solutions envisageables pour leur remplacement sont les boucles
diphasiques a` pompage me´canique ou capillaire. Le premier syste`me pre´sente l’inconve´nient de
ne´cessiter une pompe dont la fiabilite´ n’est a` ce jour pas assure´e sur des pe´riodes supe´rieures a` une
de´cennie. Dans le cas des boucles capillaires, le pompage est assure´ par la vaporisation du fluide
caloporteur au sein d’une structure poreuse pre´sente dans l’e´vaporateur.
Les boucles diphasiques a` pompage capillaire se pre´sentent sous deux types : CPL (Capil-
lary Pumped Loop) et LHP (Loop Heat Pipe). Les CPLs ont fait l’objet de nombreuses e´tudes
expe´rimentales et nume´riques [41, 91–93] depuis leur cre´ation aux E´tats-Unis [105] jusqu’a` leur
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mise en oeuvre [12–14]. Les LHPs ont e´te´ de´veloppe´es a` l’origine en Russie. Elles posse`dent de
bonnes performances et une meilleure stabilite´ que les CPLs graˆce au lien capillaire pre´sent entre
l’e´vaporateur et le re´servoir qui permet de limiter les situations de de´samorc¸age. Aujourd’hui, des
boucles hybrides, a` mi-chemin entre CPL et LHP (dans lesquelles le re´servoir est a` la fois controˆle´
en tempe´rature et couple´ avec l’e´vaporateur capillaire), commencent a` voir le jour. Bien qu’ils
soient de technologies diffe´rentes, ces syste`mes posse`dent un grand nombre de similitudes. De
part la fonction de ces syste`mes et l’origine des me´canismes de pompage, une attention importante
a e´te´ porte´e dans la litte´rature sur les e´vaporateurs. Cependant, le condenseur joue un roˆle majeur
tant au niveau des performances globales de la boucle que de sa stabilite´. Par exemple, Lachas-
sagne et al. [60] ont observe´ des instabilite´s de grande amplitude qui apparaissent uniquement en
sortie du condenseur d’une CPLIP (Capillary Pumped Loop for Integrated Power). Des valeurs des
instabilite´s de la pression comprises entre 10 et 35 kPa ont e´te´ trouve´es en entre´e et en sortie du
condenseur, respectivement, alors que dans l’e´vaporateur l’amplitude des fluctuations de la pres-
sion n’a pas de´passe´ 1 kPa. Le condenseur apparait donc comme une source d’instabilite´s, aussi
bien en re´gime stationnaire que lors des phases de variations de puissance ou` des phe´nome`nes
“d’overshoot” ou “d’undershoot” peuvent apparaıˆtre [134].
La re´alisation d’une machine thermique a` compression pour une application spatiale visant a`
augmenter les tempe´ratures des surfaces e´missives des parois d’un satellite n’a a` ce jour jamais
e´te´ effectue´e. Cette solution est cependant envisage´e par Thale`s Alenia Space (TAS) pour ses
satellites futurs. A` l’initiative de TAS, un projet a donc e´te´ monte´ dans le cadre d’un appel d’offres
de la Fondation de Recherche pour L’Ae´ronautique et l’Espace (FRAE). Le consortium implique´
dans ce projet a oeuvre´ de fac¸on comple´mentaire pour e´tudier d’une part les aspects scientifiques
ne´cessaires, et d’autre part pour de´velopper un de´monstrateur a` l’e´chelle 1 d’une telle machine
a` compression. Le travail pre´sente´ dans ce me´moire concerne la partie du projet portant sur les
me´canismes de condensation et sur le de´veloppement des condenseurs du de´monstrateur.
Que ce soit dans les syste`mes diphasiques a` pompage capillaire ou dans les syste`mes dipha-
siques a` pompage me´canique en re´gime hors nominal ou transitoire, de tre`s faibles vitesses mas-
siques de l’ordre de quelques dizaines de kg.m−2.s−1 sont ge´ne´ralement rencontre´es. Ne´anmoins,
la plupart des e´tudes sur la condensation disponibles dans la litte´rature a e´te´ re´alise´e avec des
vitesses massiques importantes de l’ordre de quelques centaines de kg.m−2.s−1. Ces e´tudes ont
souvent e´te´ mene´es dans le but de concevoir les condenseurs utilise´s dans les syste`mes de climati-
sation. Par conse´quent, des e´tudes sur la condensation convective a` tre`s faibles vitesses massiques
sont ne´cessaires afin de combler ce manque dans la litte´rature.
Le champ gravitationnel influe conside´rablement sur la distribution des phases vapeur et li-
quide dans les condenseurs. Pour des vitesses massiques supe´rieures a` 200 kg.m−2.s−1, aucune
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stratification des phases vapeur et liquide n’est ge´ne´ralement observe´e. Cela est duˆ aux effets des
forces visqueuses qui sont dominants par rapport aux effets des forces de gravite´. Pour des vitesses
massiques infe´rieures a` 100 kg.m−2.s−1, les effets de la gravite´ interviennent et une stratification
des phases apparaıˆt. Pour re´duire ces effets pour les faibles vitesses massiques, le diame`tre hydrau-
lique du tube peut eˆtre re´duit de sorte que les effets de tension de surface deviennent importants.
En effet, en dessous d’un certain diame`tre hydraulique, les effets de la capillarite´ deviennent do-
minants par rapport aux effets de la gravite´, et les films liquides se trouvant sur les parois internes
du tube ne de´pendent plus de la direction du champ gravitationnel.
Dans ce contexte, l’objectif du pre´sent travail est d’e´tudier le condenseur a` l’e´chelle du com-
posant en le de´couplant du reste de la boucle et en diminuant son diame`tre hydraulique de fac¸on
a` re´duire l’influence de la gravite´. L’e´tude concerne de plus les tre`s faibles vitesses massiques
afin de se rapprocher des conditions de fonctionnement rencontre´es en microgravite´ d’un conden-
seur conventionnel d’une boucle diphasique a` pompage me´canique ou capillaire. La configuration
simplifie´e de ce composant conside´re´e dans ce document est une configuration mettant en jeu un
ou plusieurs micro-tubes de section polygonale ou circulaire. Ces travaux sont pre´sente´s dans ce
me´moire qui est compose´ de cinq chapitres :
• le premier chapitre est un chapitre de positionnement de l’e´tude. Un e´tat de l’art englobant
les e´tudes expe´rimentales, fondamentales et nume´riques essentielles mene´es jusqu’a` pre´sent
sur la condensation convective a` l’inte´rieur des tubes conventionnels et des micro-tubes est
pre´sente´. Ces e´tudes concernent spe´cifiquement les diffe´rentes structures d’e´coulement ren-
contre´es et les lois de transferts thermiques correspondantes.
• Le deuxie`me chapitre pre´sente le banc expe´rimental monte´ et mis en oeuvre pour pou-
voir analyser la condensation en micro-tubes. Une description des sections d’essais com-
pose´es d’un ou de plusieurs micro-tubes de section polygonale ou circulaire et du dispositif
expe´rimental qui les entoure permet entre autre de montrer les enjeux et l’originalite´ d’un tel
dispositif. L’instrumentation ne´cessaire a` l’analyse des phe´nome`nes physiques que l’on sou-
haite e´tudier est pre´sente´e de fac¸on de´taille´e. Une particularite´ de cette instrumentation est
l’utilisation d’une came´ra nume´rique permettant de visualiser les e´coulements et d’analyser
la re´partition des phases. Le protocole de mesures est de´crit dans une dernie`re partie.
• Le troisie`me chapitre pre´sente les re´sultats expe´rimentaux obtenus lors des e´coulements de
condensation de n-pentane et de HFE-7000 dans un micro-tube de section carre´e. Les struc-
tures et les zones d’e´coulement sont d’abord identifie´es par ombroscopie. Dans un deuxie`me
temps, une description de la proce´dure de traitement des images obtenues avec la came´ra
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nume´rique est faite. Ce traitement permet de de´terminer plusieurs parame`tres hydrauliques
et thermiques dans chacune des zones observe´es. Enfin, des analyses et discussions de ces
diffe´rents parame`tres sont propose´es en terminant par une proposition de mode´lisation des
grandeurs dominant ces types d’e´coulement.
• Le quatrie`me chapitre pre´sente les re´sultats expe´rimentaux obtenus lors des e´coulements de
condensation de n-pentane dans quatre micro-tubes en paralle`le de section circulaire. L’ho-
moge´ne´ite´ des pertes de charges re´gulie`res et singulie`res pour les diffe´rents tubes est tout
d’abord ve´rifie´e en e´coulement monophasique d’eau liquide. Pour les e´coulements dipha-
siques, les structures des phases ainsi que leur distribution dans les diffe´rents tubes sont
de´crites. Ensuite, plusieurs parame`tres hydrauliques et thermiques sont de´termine´s, permet-
tant la de´duction de la distribution des vitesses massiques dans les diffe´rents tubes. Enfin,
des analyses et discussions de ces diffe´rents parame`tres sont propose´es, permettent de ca-
racte´riser les e´coulements observe´s et les me´canismes dominants.
• Le cinquie`me chapitre pre´sente le dimensionnement d’un condenseur inte´gre´ dans une boucle
diphasique a` compression me´canique de refroidissement d’un satellite futur. La proce´dure
de dimensionnement est tout d’abord pre´sente´e. Les re´sultats nume´riques correspondant a` la
configuration optimale du condenseur sont ensuite de´crits. Enfin, le montage et l’instrumen-
tation du prototype de cette boucle installe´e a` l’Institut Pprime de Poitiers sont de´taille´s.
Une conclusion ge´ne´rale et un expose´ des principales perspectives a` ce travail cloˆturent alors ce
me´moire.
Chapitre I
E´tat de l’art
Lois d’e´coulement et de transferts thermiques
Pour les e´coulements diphasiques en condensation convective a` l’inte´rieur des tubes, les lois de
transferts thermiques sont directement lie´es a` la distribution locale des phases vapeur et liquide
dans l’e´coulement. La pre´diction des structures d’e´coulement est donc un des aspects les plus im-
portants dans la conception et le dimensionnement des condenseurs des boucles de refroidissement
diphasiques. Pour cela, une attention particulie`re a e´te´ porte´e pendant les dernie`res anne´es sur la
condensation convective a` l’inte´rieur des tubes, et de nombreuses e´tudes sont a` ce jour a` notre
disposition. Ces e´tudes concernent essentiellement les re´gimes d’e´coulement, les lois de transferts
thermiques et les lois de pertes de charges dans des tubes de diffe´rentes ge´ome´tries et dimensions.
Une synthe`se bibliographique des e´tudes les plus inte´ressantes sur la condensation convective a`
l’inte´rieur des tubes est pre´sente´e dans ce chapitre.
Dans une premie`re partie du chapitre, les re´gimes d’e´coulement rencontre´s sont d’abord passe´s
en revue dans les cas des e´coulements adiabatiques et avec changement de phase. Les influences
du diame`tre hydraulique et de l’inclinaison du tube ainsi que de la vitesse massique du fluide
sur les re´gimes d’e´coulement sont montre´es. Les transitions entre les re´gimes sont e´galement
pre´sente´es a` travers l’analyse des cartes d’e´coulement. Dans une deuxie`me partie du chapitre,
les e´tudes (corre´latives, expe´rimentales, the´oriques et nume´riques) concernant la de´termination
des lois de transferts thermiques sont pre´sente´es selon les diame`tres hydrauliques des tubes, les
re´gimes d’e´coulement observe´s et les gammes de vitesse massique du fluide utilise´es. Dans une
troisie`me partie du chapitre, les mode`les de pre´diction du taux de vide en fonction du titre massique
en vapeur sont pre´sente´s pour les diffe´rents re´gimes d’e´coulement.
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I.1 Re´gimes d’e´coulement
Les me´canismes fondamentaux controˆlant la distribution des phases, et donc la nature des
e´coulements de condensation, sont associe´s aux effets de la gravite´, du cisaillement parie´tal et
interfacial et de la tension superficielle. Ces facteurs controˆlent la distribution de la vapeur et du li-
quide a` l’inte´rieur du tube et donc l’apparition des diffe´rents re´gimes d’e´coulement le long du tube.
Par conse´quent, les re´gimes d’e´coulement sont pilote´s essentiellement par le diame`tre hydraulique
du tube, la vitesse massique et la nature du fluide.
Une contrainte majeure dans la litte´rature sur les structures d’e´coulement re´side dans les diffe´rentes
terminologies employe´es pour la description de ces structures. En effet, de nombreuses structures
d’e´coulement ont e´te´ identifie´es et nomme´es diffe´remment selon les auteurs. Elles peuvent toute-
fois eˆtre assemble´es sous quatre re´gimes principaux : le re´gime stratifie´, le re´gime annulaire, le
re´gime intermittent (i.e. re´gime a` bulles de Taylor ou a` bulles allonge´es) et le re´gime disperse´ (i.e.
re´gime a` bulles). La figure I.1 illustre de manie`re sche´matique les diffe´rents re´gimes d’e´coulement
observe´s par Palen et al. [88] lors de la condensation convective dans un tube horizontal de diame`tre
centime´trique pour deux vitesses massiques faible et forte.
FIGURE I.1 – Principaux re´gimes d’e´coulement observe´s par Palen et al. [88] lors de la condensa-
tion convective dans un tube horizontal de diame`tre interne centime´trique a` des vitesses massiques
faible (figure du bas) et forte (figure du haut).
Les quatre principaux re´gimes d’e´coulement de condensation ainsi que leurs sous-groupes sont
brie`vement de´crits ci-apre`s. Notre e´tude porte sur les e´coulements de condensation au sein des
tubes capillaires. Cependant, nous avons choisi de commenter e´galement les re´gimes d’e´coulement
dans les tubes de diame`tres centime´triques (i.e. tubes conventionnels) puis dans les plus petits tubes
afin de bien mettre en e´vidence les modifications lorsque le diame`tre diminue.
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I.1.1 Tubes conventionnels
Dans le cas des tubes conventionnels, les effets de la tension de surface (i.e. effets capillaires)
sont ne´gligeables devant les effets de gravite´ et de cisaillement interfacial, quelle que soit la valeur
de la vitesse massique du fluide.
I.1.1.1 Re´gime stratifie´
Pour un e´coulement dans un tube horizontal avec une faible vitesse massique, les effets de
gravite´ sont dominants par rapport aux effets de cisaillement. Ainsi, une se´paration comple`te (i.e.
stratification) des phases se produit. La phase liquide stagne en bas et la phase vapeur en haut du
tube, se´pare´es par une interface lisse horizontale et sans de´formation. Ce re´gime est dit “stratifie´
lisse”.
Lorsqu’on augmente la vitesse massique de la phase vapeur, la vitesse relative (i.e. vitesse de glis-
sement) entre les phases vapeur et liquide augmente. Ainsi, des vagues apparaissent a` l’interface
et avancent dans la direction de l’e´coulement. L’amplitude de ces vagues est proportionnelle a` la
vitesse de glissement. Dans ce re´gime d’e´coulement, les creˆtes des vagues mouillent les parois
late´rales du tube sans jamais atteindre sa paroi supe´rieure, ce qui re´sulte en une formation de films
liquides minces sur les parois du tube apre`s leur passage. Dans ce cas, le re´gime est dit “stratifie´
a` vagues”. Dans le cas d’un e´coulement stratifie´ entre deux plans horizontaux, l’interface devient
instable lorsque la vitesse de glissement entre les deux phases vapeur et liquide atteint une valeur
critique de´finie selon le crite`re de Kelvin Helmoltz :
|ul − ug| >
[
2 (ρl − ρg)
ρl
] 1
2
[
σ (ρl − ρg) g
ρ2g
] 1
4
(I.1)
Pour un e´coulement a` l’inte´rieur d’un tube vertical, la distribution des phases est axisyme´trique
quelle que soit la valeur de la vitesse massique. Par conse´quent, le re´gime stratifie´ n’est jamais
observe´.
I.1.1.2 Re´gime annulaire
Pour un e´coulement dans un tube horizontal avec une vitesse massique de vapeur plus impor-
tante, les effets de cisaillement interfacial sont plus importants, le liquide est alors pousse´ le long
de la circonfe´rence interne du tube qui devient comple`tement mouille´e. Ainsi, un film annulaire se
forme sur la paroi et la vapeur s’e´coule au centre. Si on augmente un peu plus la vitesse massique
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de la vapeur, l’interface entre l’anneau liquide et le coeur de vapeur devient perturbe´e et des vagues
apparaissent. Ce type d’e´coulement est appele´ “annulaire a` vagues”. Ce re´gime avec ses diffe´rentes
structures sont aussi observe´s dans le cas d’un tube vertical.
I.1.1.3 Re´gime intermittent
Lorsqu’on augmente encore la vitesse massique de la vapeur, les vagues interfaciales de-
viennent suffisamment larges pour toucher la paroi supe´rieure du tube. Ce re´gime est caracte´rise´
par des vagues de grandes amplitudes touchant en intermittence la surface supe´rieure du tube, entre
lesquelles des vagues de plus petites amplitudes apparaissent. Ces vagues de grandes amplitudes
entraıˆnent souvent la formation de bulles de vapeur. La paroi supe´rieure du tube est quasiment
mouille´e en permanence par ces vagues, des films liquides e´tant forme´s apre`s leur passage. En
d’autres termes, ce re´gime est caracte´rise´ par des discontinuite´s dans l’e´coulement vapeur et li-
quide.
Le re´gime intermittent peut eˆtre de´compose´ en deux types de structures : “e´coulement a` bou-
chons (plug flow)” et “e´coulement a` poches (slug flow)”. Ces deux structures d’e´coulement sont
caracte´rise´es comme suivant :
• e´coulement a` bouchons : cette structure d’e´coulement se manifeste par la pre´sence des bou-
chons liquides se´pare´s par des bulles de vapeur allonge´es. Les diame`tres des bulles allonge´es
sont infe´rieurs au diame`tre hydraulique du tube de sorte que la phase liquide est continue en
dessous de ces bulles.
• e´coulement a` poches : pour des vitesses massiques plus importantes, les diame`tres des
bulles allonge´es deviennent e´gales au diame`tre hydraulique du tube. Les bouchons de liquide
se´parant les bulles allonge´es peuvent contenir des petites bulles de vapeur. Les ponts liquides
entraıˆnent l’apparition des pics de pression dus a` la de´ce´le´ration rapide de l’e´coulement de
la vapeur (Hubbard et Dukler [52], Lin et Hanratty [63]).
Ce re´gime est e´galement appele´ “re´gime a` bulles de Taylor” ou “re´gime a` bulles allonge´es”. Les
meˆmes types de structures d’e´coulement sont observe´s dans le cas d’un tube vertical.
I.1.1.4 Re´gime disperse´
Le re´gime disperse´ est ge´ne´ralement rencontre´ lorsque l’e´coulement de la phase liquide est
turbulent, l’e´coulement de la phase vapeur e´tant soit laminaire soit turbulent. Dans le cas d’un
e´coulement vapeur laminaire, des petites bulles se retrouvent dans la moitie´ supe´rieure du tube
sous l’effet de la flottabilite´. Lorsque le nombre de Reynolds du liquide augmente, la taille des
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bulles diminue et celles-ci se retrouvent disperse´es dans la section entie`re du tube. Ce re´gime est
e´galement appele´ re´gime a` bulles et il est aussi observe´ dans le cas d’un tube vertical.
I.1.2 Mini- et micro-tubes
Dans le cas des mini- et micro-tubes, les effets de la tension de surface (i.e. effets capillaires) ne
sont pas ne´gligeables devant les effets de gravite´. Ils sont d’autant plus importants que le diame`tre
hydraulique du tube est petit. Ainsi, le re´gime stratifie´ n’est pas observe´ dans les tubes horizon-
taux, meˆme a` basse vitesse massique. En effet, lorsque les effets visqueux sont ne´gligeables, les
effets capillaires et les effets de gravite´ sont en compe´tition dans le tube. Le liquide mouille toute
la circonfe´rence du tube pour les re´gimes d’e´coulement annulaire et intermittent, avec un film li-
quide plus e´pais dans la partie infe´rieure du tube a` cause des effets de gravite´. Plus le diame`tre
du tube est petit, plus l’e´paisseur du film liquide en bas du tube s’approche de celle en haut du
tube, en restant toujours plus grande. Lorsqu’on augmente la vitesse massique, les effets visqueux
deviennent significatifs (de meˆme ordre de grandeur que les effets de gravite´) et tendent a` uni-
formiser l’e´paisseur du film liquide autour du pe´rime`tre du tube. A` grande vitesse massique, les
effets visqueux dominent les effets de gravite´ et l’e´coulement devient parfaitement axisyme´trique.
Des illustrations de ces re´gimes d’e´coulement extraites d’Odaymet et Louahlia-Gualous [84] et de
Coleman et Garimella [26] sont reporte´es sur la figure I.2. Pour des tubes verticaux, les re´gimes
d’e´coulement observe´s sont quasiment les meˆmes que dans les tubes horizontaux, avec toujours
une syme´trie axiale de la distribution des phases, inde´pendamment de la vitesse massique de la
vapeur.
Odaymet et Louahlia-Gualous (Dh = 0.305 mm) Coleman et Garimella (Dh = 4.91 mm) 
(a) 
(b) 
(c) 
FIGURE I.2 – Exemples de structures d’e´coulement observe´es par Odaymet et Louhahlia-Gualous
[84] lors de la condensation de l’eau dans un micro-tube de section carre´e de diame`tre hydraulique
0.305 mm et par Coleman et Garimella [26] lors de la condensation du R134a dans un mini-
tube de section circulaire de diame`tre hydraulique 4.91 mm ; (a) re´gime annulaire ; (b) re´gime
intermittent ; (c) re´gime disperse´.
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I.1.3 Cartes d’e´coulement
La classification des e´coulements pre´sente des variations assez sensibles d’un auteur a` l’autre
en ce qui concerne la description des diffe´rents re´gimes d’e´coulement en condensation et les
transitions entre eux. Cependant, il est ne´cessaire lors du dimensionnement ou de la conception
des condenseurs de se faire une ide´e a priori sur le type de re´gime obtenu pour des parame`tres
d’e´coulement locaux donne´s. C’est pourquoi de nombreux travaux ont e´te´ de´veloppe´s en vue de
re´aliser une caracte´risation qui puisse se faire par l’interme´diaire des cartes d’e´coulement. Les
re´gimes d’e´coulement sont ainsi repre´sente´s par des zones sur un graphe a` deux dimensions ou`
les abscisses et les ordonne´es sont les vitesses superficielles des deux phases ou des parame`tres
ge´ne´ralise´s contenant ces vitesses. On notera que l’e´coulement est aussi influence´ par d’autres pa-
rame`tres qui sont la tension superficielle et la gravite´, mais il est impossible de repre´senter leur
influence en utilisant une repre´sentation 2D. Or, l’influence de ces parame`tres est importante et
donc a` prendre en compte lors de l’e´tablissement des nouvelles cartes pour les e´coulements en
gravite´ et en microgravite´. De plus, l’utilisation des vitesses superficielles en abscisse et en or-
donne´e restreint leur application, tandis que le choix d’un parame`tre plus ge´ne´ralise´ serait plus
ade´quat pour e´tudier spe´cifiquement la transition entre deux re´gimes. Une alternative a` cela serait
de re´aliser une carte unique pour chaque transition de re´gime qui serait re´alise´e en fonction d’un
crite`re valide pour cette transition. Cette alternative est toujours en cours d’e´tude.
Dans ce paragraphe, nous allons pre´senter certaines e´tudes portant sur les e´coulements adiaba-
tiques afin d’insister sur la prise en compte du changement de phase. Nous commencerons d’abord
par les tubes conventionnels puis nous nous inte´resserons aux cartes d’e´coulement pour les tubes
de diame`tres hydrauliques plus petits.
I.1.3.1 Tubes conventionnels
Pour les e´coulements adiabatiques, les cartes d’e´coulement les plus connues sont celles de
Baker [6], Mandhane et al. [65], Taitel et Dukler [107] et Weismann et al. [135] pour les tubes
horizontaux, et Fair [38], Hewitt et Roberts [51] et Taitel et al. [108] pour les tubes verticaux.
La carte de Baker [6] traite des e´coulements gaz-huile pour des diame`tres hydrauliques allant de
25.4 a` 101.6 mm. Cette carte est largement utilise´e dans l’industrie pe´trochimique. Les grandeurs
en abscisse et en ordonne´e de cette carte sont les vitesses massiques superficielles du gaz et du
liquide, respectivement.
La carte de Mandhane et al. [65] a e´te´ re´alise´e a` partir d’une large base de donne´es pour des
diame`tres de tubes allant de 12.7 a` 165.1 mm. L’abscisse et l’ordonne´e de cette carte sont les vi-
tesses superficielles du gaz et du liquide, respectivement. Dans les re´gimes d’e´coulement reporte´s
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sur cette carte, les auteurs ne font aucune distinction entre les re´gimes a` poches (slug flow) et a`
bouchons (plug flow) d’une part, et les re´gimes annulaires avec et sans entraıˆnement de gouttes
de l’autre part. Cette carte a e´te´ largement utilise´e jusqu’a` l’arrive´e de la nouvelle ge´ne´ration de
re´frige´rants. La carte e´tablie pour un e´coulement air-eau n’est plus valable dans le cas des nou-
veaux re´frige´rants car la masse volumique de la vapeur des re´frige´rants est nettement plus e´leve´e
que la masse volumique de l’air. La prise en compte de la masse volumique de la vapeur ou du gaz
est donc un parame`tre influant sur la structure de l’e´coulement.
La carte de Weisman et al. [135] a e´te´ re´alise´e pour des diame`tres de tubes allant de 11.5 a` 127
mm. Dans les corre´lations propose´es, les effets des masses volumiques des phases vapeur et li-
quide et de la tension superficielle semblent avoir une influence mineure sur les transitions entre
les re´gimes. Par exemple, l’e´galite´ conduisant a` la transition entre le re´gime stratifie´ et le re´gime
intermittent est donne´e par la relation :
uSg
(gD)1/2
= 0.25
(
uSg
uSl
)1.1
(I.2)
Pour ce crite`re, les masses volumiques des phases vapeur et liquide ainsi que la tension superfi-
cielle ne sont pas prises en compte. Par contre, le crite`re de transition entre le re´gime intermittent et
le re´gime annulaire donne´ par la relation suivante montre que les masses volumiques et la tension
superficielle jouent un roˆle mode´re´ :
1.9
(
uSg
uSl
)1/8
=
(
uSg ρ
1/2
g
[g(ρl − ρg)σ]1/4
)0.2(
uSg
gD
)0.18
(I.3)
Les cartes de Taitel et Dukler [107] et de Taitel et al. [108] pour les e´coulements dans des tubes ho-
rizontaux et verticaux de diame`tre hydraulique 50 mm, respectivement, sont montre´es sur la figure
I.3. Elles concernent les e´coulements adiabatiques air-eau mais elles sont aussi utilise´es dans le cas
des e´coulements avec changement de phase. En effet, pour les tubes de grands diame`tres et pour
des vitesses massiques e´leve´es, l’e´volution du titre est suffisamment lente pour ne´gliger l’effet du
changement de phase sur les structures d’e´coulement, ce qui permet de conside´rer les parame`tres de
l’e´coulement constants par morceaux et d’observer les re´gimes pre´dits par les cartes d’e´coulement
adiabatiques dans ces diffe´rentes sections. Cinq re´gimes d’e´coulement sont repre´sente´s par les au-
teurs : re´gime stratifie´ lisse et re´gime stratifie´ a` vagues (pour les tubes horizontaux uniquement),
re´gime annulaire, re´gime intermittent et re´gime a` bulles disperse´es. De leurs e´tudes, quatre pa-
rame`tres adimensionnels ressortent pour de´terminer un crite`re de transition entre les re´gimes. Ces
crite`res sont obtenus en utilisant le bilan de quantite´ de mouvement. La carte utilise le parame`tre
de Martinelli χ, le nombre de Froude du gaz Frg, et les parame`tres T et K.
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(a) (b) 
FIGURE I.3 – Cartes d’e´coulement air-eau a` pression atmosphe´rique de´veloppe´es par (a) Taitel et
Dukler [107] pour des tubes horizontaux de diame`tre hydraulique interne 50 mm et (b) Taitel et
al. [108] pour des tubes verticaux de meˆme diame`tre hydraulique interne.
Le parame`tre de Martinelli χ s’e´crit :
χ =
[
(dp/dz)Sl
(dp/dz)Sg
]1/2
(I.4)
Le nombre de Froude du gaz Frg s’e´crit :
Frg =
Gg
[ρg(ρl − ρg)g D cosθ]1/2 = u
S
g
[
ρg
(ρl − ρg)g D cosθ
]1/2
(I.5)
Les parame`tres T et K sont de´finis comme suivant :
T =
[ ∣∣(dp/dz)Sl ∣∣
(ρl − ρg)g cosθ
]1/2
(I.6)
K = FrgRe
1/2
l =
[
ρgρlu
S
g u
S
l
(ρl − ρg)μlg cosθ
]1/2
(I.7)
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Cette carte a l’avantage d’eˆtre plus pre´cise que les autres car les auteurs ont de´veloppe´ des ap-
proches varie´es pour pre´dire les transitions entre les re´gimes base´es sur les me´canismes physiques
approprie´s. La transition du re´gime stratifie´ lisse vers le re´gime stratifie´ a` vagues a lieu lorsque la
vitesse du gaz atteint une valeur critique de´finie par :
u∗g ≥
20√
u∗l RelFrtd
(I.8)
Les vitesses u∗g et u
∗
l sont adimensionne´es par les vitesses superficielles des phases. Le nombre
Frtd correspond au nombre modifie´ de Froude et est de´fini par la relation :
Frtd =
√
ρg
ρl − ρg
(
Gx
ρg
√
g D cosαT
)
(I.9)
La transition du re´gime stratifie´ a` vagues vers le re´gime intermittent est base´e sur une modification
de l’analyse de stabilite´ de Kelvin-Helmoltz. La transition s’effectue lorsque le crite`re suivant est
satisfait :
Fr2td
[
1
(1−H∗l )2
u∗2g
√
1− (2H∗l − 1)2
A∗g
]
≥ 1 (I.10)
La variable H∗l correspond a` la hauteur du liquide adimensionne´e par le diame`tre du tube et la
variable A∗g correspond a` la section de passage du gaz adimensionne´e par le carre´ du diame`tre. Ces
crite`res ont e´te´ e´tablis pour des diame`tres de tubes centime´triques ou` la gravite´ joue un roˆle signifi-
catif sur la structuration des e´coulements. Il sera montre´ dans le paragraphe suivant que des e´carts
importants par rapport a` ces crite`res de transition ont lieu dans le cas des tubes millime´triques car
Taitel et Dukler ne prennent pas en compte les effets de la tension superficielle.
Pour les e´coulements avec changement de phase, les cartes d’e´coulement les plus connues
sont celles de Breber et al. [11], Tandon et al. [109], Soliman [102, 103], El Hajal et al. [37] et
Suliman et al. [106]. Leurs principales caracte´ristiques sont ici rappele´es.
La carte de Breber et al. [11] a e´te´ re´alise´e pour pre´dire la condensation de composants purs avec
comme crite`re le re´gime d’e´coulement. Elle a e´te´ re´alise´e a` partir d’une tre`s large base de donne´es.
Les auteurs optent pour une approche plus originale que celles pre´sente´es jusqu’a` maintenant. Ils
ne conside`rent pas les re´gimes seuls mais les associent par couples pre´sentant des me´canismes
voisins a` l’exception du re´gime a` bulles. La classification est la suivante : “stratifie´ + stratifie´
a` vagues”, “annulaire + annulaire avec entraıˆnement de gouttes”, intermittent qui correspond a`
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“poches + bouchons” et a` bulles. L’abscisse et l’ordonne´e de la carte sont respectivement le pa-
rame`tre de Martinelli et la vitesse adimensionnelle du gaz.
Tandon et al. [109] ont propose´ une nouvelle carte d’e´coulement pour la condensation dans les
tubes horizontaux. La classification des e´coulements est quasiment identique a` celle des autres au-
teurs. Ils regroupent les re´gimes annulaire et stratifie´ et proposent un re´gime a` brouillard (spray).
Soliman [102, 103] a propose´ une autre approche pour pre´dire les transitions entre les diffe´rents
re´gimes. Il s’agit d’e´coulements de condensation d’eau, de re´frige´rants et d’ace´tone pour des
diame`tres de tubes allant de 4.8 a` 25mm. Les re´gimes e´tudie´s sont uniquement ceux qu’il conside`re
les plus importants en condensation : re´gime a` vagues, re´gime annulaire et re´gime annulaire avec
entraıˆnement de gouttes. Dans le re´gime a` vagues, il inclut le re´gime stratifie´ et le re´gime a` poches.
L’auteur conside`re que bien que ces deux re´gimes soient distincts, ils ont un vrai point commun qui
est celui de la stratification. L’approche est similaire a` celle de Taitel et Dukler [107]. Par exemple,
ils postulent que la transition entre le re´gime a` vagues et le re´gime annulaire est base´e sur un bilan
entre les forces de gravite´ et les forces inertielles qui s’exercent sur le film liquide.
FIGURE I.4 – Carte d’e´coulement pour la condensation du R134a a` une tempe´rature de 40 ˚C
dans un tube horizontal de diame`tre hydraulique interne 8 mm donne´e par El Hajal et al. [37]
et corrige´e par les donne´es expe´rimentales de Suliman [106] pour la condensation du R134a a` la
meˆme tempe´rature dans un tube horizontal de diame`tre hydraulique interne 8.38 mm.
El Hajal et al. [37] ont pre´sente´ une carte d’e´coulement pour les e´coulements du R134a a` une
tempe´rature de 40 ˚C dans un tube horizontal de diame`tre hydraulique interne 8 mm. Suliman et
al. [106] ont re´alise´ une e´tude expe´rimentale sur les e´coulements du R134a a` la meˆme tempe´rature
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de 40 ˚C dans un tube de diame`tre hydraulique interne 8.38 mm, avec des vitesses massiques
comprises entre 75 et 300 kg.m−2.s−1 et une gamme de titre massique en vapeur comprise entre
0.03 et 0.76. Ils ont utilise´ leurs donne´es expe´rimentales pour corriger la carte d’e´coulement d’El
Hajal et al. [37]. La figure I.4 montre la carte d’e´coulement corrige´e avec une nouvelle transition
du re´gime stratifie´ a` vagues aux re´gimes annulaire et intermittent.
I.1.3.2 Mini- et micro-tubes
Malgre´ l’utilisation croissante des tubes capillaires dans les condenseurs compacts et per-
formants pour le controˆle thermique des proce´de´s, habitat et habitacle, etc., le nombre d’e´tudes
re´alise´es sur les cartes d’e´coulement reste tre`s modeste. A` cette e´chelle, les effets lie´s a` la tension
superficielle deviennent significatifs, ce qui rend l’e´coulement moins de´pendant de la gravite´ dans
certains cas (pour des diame`tres hydrauliques millime´triques) ou inde´pendant de la gravite´ (pour
des diame`tres hydrauliques microme´triques).
Pour les e´coulements adiabatiques, Barnea et al. [8] ont effectue´ des observations des struc-
tures d’e´coulement dans des tubes horizontaux de diame`tres hydrauliques allant de 4 a` 12 mm. Ils
ont re´alise´ une carte en classant toutes les structures d’e´coulement sous quatre re´gimes principaux :
re´gime stratifie´, re´gime annulaire, re´gime intermittent et re´gime disperse´.
Un peu plus tard, Damianides et Westwater [28] ont de´veloppe´ des cartes pour des e´coulements
air-eau dans des petits tubes de diame`tres compris entre 1 et 5 mm. L’influence du diame`tre du
tube sur les lignes de transition entre les re´gimes a e´te´ observe´e. En re´duisant le diame`tre du tube
par exemple, la transition entre le re´gime intermittent et le re´gime annulaire se produit successive-
ment a` plus petite, a` plus grande et puis a` plus petite vitesse superficielle du gaz.
Fukano et al. [42] ont e´tudie´ les re´gimes d’e´coulement pour des e´coulements air-eau dans des tubes
de diame`tres compris entre 1 et 4.9 mm, et ont compare´ leurs donne´es expe´rimentales avec la carte
de Mandhane et al. [65]. Ils ont identifie´ les re´gimes d’e´coulement pour chaque point expe´rimental
mais ils n’ont pas trace´ les lignes de transition entre les re´gimes.
Barnea et al. [8], Damianides et Westwater [28] et Fukano et al. [42] ont montre´ que les cartes
d’e´coulement de Taitel et Dukler [107] et Weisman et al. [135] ne pouvaient plus pre´dire de fac¸on
exacte les transitions entre les re´gimes a` partir d’un diame`tre interne de tube infe´rieur ou e´gal a` 5
mm. Ce re´sultat a e´te´ confirme´ plus tard par Tripplet et al. [114].
Coleman et Garimella [24] ont e´tudie´ des e´coulements adiabatiques air-eau dans des tubes ronds
dont les diame`tres varient entre 1.3 et 5.5 mm. Ensuite, ils ont compare´ leur carte d’e´coulement
avec celles de Taitel et Dukler [107] et Damianides et Westwater [28]. La figure I.5 montre la
comparaison entre leurs re´sultats expe´rimentaux obtenus dans le cas d’un tube de diame`tre in-
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terne 5.5 mm, les re´sultats expe´rimentaux de Damianides et Westwater [28] dans le cas du tube de
diame`tre interne 5 mm et les pre´dictions de Taitel et Dukler [107]. On observe d’abord un assez
bon accord entre les deux e´tudes expe´rimentales. Cependant, de larges de´viations existent entre
les lignes de transition trouve´es expe´rimentalement et celles pre´dites par Taitel et Dukler. En effet,
expe´rimentalement, la transition du re´gime intermittent vers le re´gime annulaire a lieu pour une
vitesse superficielle de gaz a` peu pre`s constante, ce qui n’est pas pre´dit par la the´orie. De plus,
l’e´coulement stratifie´ n’a pas e´te´ observe´ expe´rimentalement et le re´gime a` vagues est obtenu pour
des vitesses superficielles de gaz plus importantes que celles donne´es par la the´orie. Cela est pro-
bablement duˆ au fait que les crite`res de transition propose´s par Taitel et Dukler ne prennent pas
suffisamment en compte les effets de la tension superficielle et du diame`tre du tube.
FIGURE I.5 – Comparaison entre les re´sultats expe´rimentaux obtenus par Coleman et Garimella
[24] dans un tube de diame`tre hydraulique interne 5.5 mm, les re´sultats expe´rimentaux de Damia-
nides et Westwater [28] dans un tube de diame`tre hydraulique interne 5 mm et les pre´dictions de
Taitel et Dukler [107] (figure extraite de Coleman et Garimella [24]).
Pour les e´coulements avec changement de phase, Coleman et Garimella [26] ont propose´
une carte d’e´coulement pour la condensation du R134a dans des tubes de diffe´rentes ge´ome´tries et
de diame`tres hydrauliques compris entre 0.4 et 4.91mm. Ils ont trouve´ quatre re´gimes d’e´coulement
principaux de´compose´s en sous re´gimes : re´gime intermittent, re´gime a` vagues, re´gime annulaire
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et re´gime disperse´. Comme pour le cas adiabatique, ils ont e´tudie´ l’influence de la forme de la
section du tube et de son diame`tre hydraulique sur les transitions entre les re´gimes. Cette e´tude
montre bien l’importance de la prise en compte du changement de phase dans l’e´laboration de
cartes d’e´coulement fiables. En effet, les re´gimes d’e´coulement observe´s dans le cas adiabatique
(i.e. air-eau) et dans le cas d’un e´coulement de condensation (i.e. R134a) sont les meˆmes pour une
gamme de de´bit identique, mais les transitions entre ces re´gimes sont modifie´es, comme montre´ sur
la figure I.6. Sur cette figure, les symboles repre´sentent les points expe´rimentaux obtenus dans le
cas d’un e´coulement air-eau. Les lignes en pointille´s ou en traits pleins sont les lignes de transition
obtenues en condensation. Les re´gimes a` vagues sont divise´s en deux cate´gories base´es sur l’inten-
site´ des vagues. Le re´gime “discrete waves” correspond a` un re´gime a` vagues dont les amplitudes
sont faibles alors que le re´gime “dispersed wave” pre´sente des vagues de plus fortes amplitudes.
Aucune donne´e expe´rimentale sur l’e´coulement adiabatique ne se retrouve au dessus de la ligne
“discrete to disperse”. De plus, tous les points correspondant au re´gime annulaire dans le cas adia-
batique se retrouvent dans la zone ou` le re´gime d’e´coulement du re´frige´rant serait de type “discrete
waves”. En conclusion, pour des conditions expe´rimentales identiques en tout point, les re´gimes
d’e´coulement ainsi que les lignes de transition de re´gimes sont totalement modifie´s.
FIGURE I.6 – Comparaison entre les cartes d’e´coulement obtenues par Coleman et Garimella pour
des e´coulements adiabatiques air-eau [24] et des e´coulements de condensation du R134a [26] dans
un tube de diame`tre hydraulique interne 4.91 mm (figure extraite de Coleman et Garimella [26]).
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Dobson et Chato [36] n’ont propose´ aucune carte d’e´coulement. Cependant, ils ont compare´ leurs
re´sultats expe´rimentaux obtenus lors de la condensation de diffe´rents re´frige´rants dans des tubes
de diame`tres compris entre 3.14 et 7.04 mm avec les cartes de Mandhane et al., Taitel et Dukler, et
Soliman. La comparaison avec la carte de Mandhane et al. donne des re´sultats me´diocres a` cause
de la masse volumique de la vapeur qui est bien plus e´leve´e que la masse volumique de l’air. Par
conse´quent, les auteurs ont choisi de de´finir des vitesses superficielles corrige´es qui prennent en
compte cette diffe´rence de masse volumique. Dans ce cas, les re´sultats obtenus sont satisfaisants
et meilleurs que ceux obtenus dans le cas des autres cartes.
Cavallini et al. [17] ont e´tudie´ la condensation du R134a, R125, R32, R410A et R236ea dans un
tube de section circulaire de diame`tre 8 mm, avec des tempe´ratures des fluides comprises entre
30 et 50 ˚C, des vitesses massiques comprises entre 100 et 750 kg.m−2.s−1 et des titres en vapeur
allant de 0.15 a` 0.85. Les re´sultats obtenus sont compare´s avec les cartes de Breber [11] et de Tan-
don [109] avec succe`s.
Pour les tre`s faibles vitesses massiques, quelques e´quipes ont montre´ que les meˆmes re´gimes
d’e´coulement sont pre´sents (e.g. Begg et al. [10], Louahlia-Gualous et Mecheri [64], Me´de´ric et
al. [67, 70], Odaymet et Louahlia-Gualous [84]), mais aucune carte d’e´coulement claire n’a e´te´
e´tablie. Il faut cependant noter que le re´gime annulaire est pre´sent non plus a` cause des contraintes
de cisaillement, mais du fait des forces de tension de surface qui ont tendance a` uniformiser
l’e´paisseur des films de liquide sur les parois du canal.
Pour re´sumer, on constate que la litte´rature sur les cartes d’e´coulement est tre`s riche. Les cartes
d’e´coulement de´crites pre´ce´demment ont permis de passer en revue les principales e´tudes faites en
e´coulement diphasique avec ou sans changement de phase sur des tubes conventionnels et des pe-
tits tubes. Les cartes d’e´coulement de´veloppe´es pour les tubes millime´triques sont beaucoup moins
nombreuses que celles de´veloppe´es pour les tubes centime´triques. De plus, la plupart des cartes
d’e´coulement ont e´te´ de´veloppe´es pour des vitesses massiques supe´rieures a` 100 kg.m−2.s−1. Par
ailleurs, dans le cas des e´coulements de condensation, les e´tudes se font pour une faible variation
de titre entre l’entre´e et la sortie du tube. La condensation comple`te n’a jamais e´te´ conside´re´e
sauf dans le cas des e´tudes de Begg et al. [10], Louahlia-Gualous et Mecheri [64] et Me´de´ric et
al. [67, 70]. Finalement, il a e´te´ e´tabli que les anciennes cartes d’e´coulement faites pour des tubes
dont le diame`tre hydraulique est supe´rieur a` 5 mm ne doivent pas eˆtre utilise´es pour retrouver les
e´coulements obtenus dans les tubes capillaires, et que les cartes adiabatiques sont a` utiliser avec
prudence car les de´viations peuvent eˆtre importantes. En conclusion, aucune carte d’e´coulement
n’a e´te´ propose´e pour les diame`tres de tubes infe´rieurs au millime`tre et pour la gamme de vitesse
massique comprise entre 0 et 30 kg.m−2.s−1 utilise´e dans notre e´tude.
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I.2 Transferts thermiques
Les transferts thermiques sont ge´ne´ralement quantifie´s par le nombre de Nusselt. Ce nombre
adimensionnel a e´te´ identifie´ parWilhelmNusselt a` partir de l’analyse dimensionnelle de la convec-
tion de chaleur. Il a aussi propose´ le premier mode`le largement connu pour pre´dire les transferts
thermiques convectifs dans un film de condensation. Le nombre de Nusselt est de´fini par l’expres-
sion suivante :
Nu =
hLc
k
(I.11)
ou` h est le coefficient d’e´change thermique convectif en W.m−2.K−1, Lc est la longueur ca-
racte´ristique en m et k est la conductivite´ thermique en W.m−1.K−1. Dans les paragraphes sui-
vants, nous allons nous inte´resser a` la pre´sentation des e´tudes les plus inte´ressantes de la litte´rature
concernant les transferts thermiques lors des e´coulements de condensation a` l’inte´rieur des tubes
de diffe´rentes tailles et ge´ome´tries, surtout des tubes de petits diame`tres hydrauliques.
I.2.1 Tubes conventionnels
Les premie`res e´tudes sur les transferts thermiques a` l’inte´rieur des tubes ont e´te´ effectue´es en
utilisant des tubes conventionnels. Ces e´tudes concernent surtout l’optimisation des condenseurs
utilise´s dans les syste`mes de climatisation pour les particuliers et les applications industrielles a`
grande e´chelle. Elles sont classe´es en deux grandes cate´gories : les e´tudes expe´rimentales, sur
la base desquelles des mode`les empiriques peuvent eˆtre de´veloppe´s, et les e´tudes nume´riques.
Dans ce paragraphe, nous allons nous contenter de pre´senter les e´tudes expe´rimentales qui ont e´te´
utilise´es pour le de´veloppement des mode`les empiriques les plus connus dans la litte´rature.
I.2.1.1 Phase vapeur continue : re´gimes annulaire et stratifie´
Approches corre´latives
Plusieurs me´thodes de pre´diction du nombre de Nusselt ont e´te´ de´veloppe´es dans les dernie`res
anne´es afin de pre´dire le coefficient d’e´change convectif lors de la condensation a` l’inte´rieur des
tubes conventionnels. Les principales me´thodes existant dans la litte´rature sont pre´sente´es ci-
dessous.
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Corre´lation d’Akers (1959) Parmi les diffe´rentes me´thodes qui ont e´te´ propose´es pour
la condensation controˆle´e par les masses (i.e. gravite´ et inertie) et le cisaillement a` l’inte´rieur des
tubes horizontaux, l’approche d’Akers et al. [4] s’appuie uniquement sur un nombre de Reynolds
tubulaire e´quivalent de´fini par :
Rel =
GeqDh
μl
(I.12)
ou` la vitesse massique e´quivalente Geq est donne´e en fonction de la vitesse massique totale G par
l’expression :
Geq = G
[
(1− x) + x
(
ρl
ρv
)]
(I.13)
Le coefficient d’e´change local h est donne´ par l’expression :
hDh
kl
= cRenl Pr
1
3
l (I.14)
ou` les valeurs des constantes c et n sont choisies de la fac¸on suivante :
• c = 5.03 et n = 1/3 pour Rel ≤ 50000
• c = 0.0265 et n = 0.8 pour Rel > 50000
Cette me´thode de pre´diction est ge´ne´ralement juge´e tre`s fiable. Elle pre´sente toutefois une discon-
tinuite´ du coefficient d’e´change pour la valeur critique du nombre de Reynolds Rel = 50000 qui
n’a jamais e´te´ observe´e expe´rimentalement.
Corre´lation de Shah (1979) Une autre corre´lation largement utilise´e est celle propose´e
par Shah [97]. Elle a e´te´ de´veloppe´e sur la base des re´sultats obtenus avec plusieurs re´frige´rants
dans des tubes horizontaux, verticaux et incline´s, et de diame`tres hydrauliques allant de 7 a` 40
mm. Les fluides ont e´te´ condense´s a` des pressions re´duites allant de 0.002 a` 0.44 pour une large
gamme de vitesse massique et de densite´ de flux de chaleur. La corre´lation du coefficient d’e´change
propose´e par Shah s’e´crit :
h = hl
[
(1− x)0.8 + 3.8x
0.76(1− x)0.04
p0.38r
]
(I.15)
ou` hl est le coefficient d’e´change obtenu en supposant que toute la masse qui s’e´coule dans le tube
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est en phase liquide et base´ sur l’e´quation de Dittus-Boelter :
hlDh
kl
= 0.023Re
4
5
l Pr
0.3
l (I.16)
Corre´lation de Tang (1997) Tang [110] a propose´ une corre´lation simple qui est une exten-
sion de l’approche de Shah [97]. Elle couvre des pressions re´duites comprises entre 0.2 et 0.53 et
des vitesses massiques allant de 300 a` 810 kg.m−2.s−1. Cette corre´lation s’applique uniquement
dans les e´coulements annulaires et s’e´crit :
hDh
kl
= 0.023Re0.8l Pr
0.4
l
[
1 + 4.863
(−x ln(pr)
1− x
)0.836]
(I.17)
Corre´lation de Dobson et Chato (1998) Dobson et Chato [36] ont propose´ une me´thode de
pre´diction du coefficient d’e´change thermique convectif dans les e´coulements annulaire et stratifie´
avec un film de condensation du haut vers le bas du tube. Cette me´thode s’appuie sur des e´tudes
expe´rimentales obtenues a` l’inte´rieur des tubes horizontaux de sections circulaires, de diame`tres
allant de 3.14 a` 7.04 mm, pour les fluides R22, R134a, R32 et R125, avec des vitesses massiques
comprises entre 75 et 800 kg.m−2.s−1 et des titres massiques en vapeur compris entre 0.1 et 0.9.
Leur corre´lation pour l’e´coulement annulaire s’e´crit :
hDh
kl
= 0.023Re0.8l Pr
0.4
l
[
1 +
2.22
χ0.89tt
]
(I.18)
Le nombre de Reynolds de la phase liquide est de´fini par :
Rel =
GDh(1− x)
μl
(I.19)
Le parame`tre de Lockhart-Martinelli pour un e´coulement turbulent des deux phases s’e´crit :
χtt =
(
1− x
x
)0.9(
ρv
ρl
)0.5(
μl
μv
)0.1
(I.20)
Dans le but de mettre en oeuvre cette me´thode pour un e´coulement stratifie´ a` vagues, le taux de
vide α a e´te´ d’abord calcule´ par la me´thode de Zivi [144]. En supposant que toute la phase liquide
se situait dans la partie infe´rieure du tube (i.e. en ne´gligeant la pre´sence des films liquides forme´s
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sur les parois de la partie supe´rieure du tube), l’angle entre le haut du tube et la couche du liquide
stratifie´e en bas du tube θstrat a ainsi e´te´ de´termine´ :
1− θstrat
π
∼= arccos(2α− 1)
π
(I.21)
Le coefficient d’e´change correspondant a` l’e´coulement stratifie´ a` vagues a e´te´ obtenu par une
re´partition proportionnelle entre le coefficient d’e´change thermique du film de condensation sur
le pe´rime`tre supe´rieur du tube (terme de gauche) et le coefficient d’e´change thermique convectif
sur le pe´rime`tre de la re´gion stratifie´e (terme de droite) :
Nu =
0.23Re0.12vo
1 + 1.11χ0.58tt
[
GalPrl
Jal
]0.25
+ (1− θstrat/π)Nustrat (I.22)
La convection force´e dans le liquide stratifie´ a e´te´ corre´le´e comme suivant :
Nustrat = 0.0195Re
0.8
l Pr
0.4
l
(
1.376 +
c1
χc2tt
)1/2
(I.23)
La valeur 1.376 assure la continuite´ avec la corre´lation de Dittus-Boelter quand x = 0. Le nombre
de Galile´e de la phase liquide dans le tube est :
Gal =
gρl(ρl − ρv)D3h
μ2l
(I.24)
alors que le nombre de Reynolds de la phase vapeur s’e´coulant seule dans le tube est :
Revo =
GDh
μv
(I.25)
Le nombre de Jacob de la phase liquide est de´fini par :
Jal =
cpl(Tsat − Tw)
v
(I.26)
et le nombre de Froude de la phase liquide est calcule´ selon :
Frl =
G2
ρ2l gDh
(I.27)
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Les constantes empiriques c1 et c2 ont e´te´ obtenues en fonction de Frl de la fac¸on suivante :
Pour 0 < Frl ≤ 0.7 :
c1 = 4.172 + 5.28Frl − 1.564Fr2l (I.28)
c2 = 1.773− 0.169Frl (I.29)
Pour Frl > 0.7 :
c1 = 7.242 (I.30)
c2 = 1.655 (I.31)
Le crite`re de transition de Soliman [102] pour la pre´diction de la transition entre un e´coulement
annulaire et un e´coulement stratifie´ a` vagues a e´te´ utilise´ pour choisir le re´gime de transfert ther-
mique qu’il faudrait appliquer. Sa me´thode est base´e sur un nombre de Froude de transition Frso
donne´ comme suivant :
Pour Rel ≤ 1250 :
Frso = 0.025Re
1.59
l
(
1 + 1.09χ0.039tt
χtt
)1.5
1
Ga0.5l
(I.32)
Pour Rel > 1250 :
Frso = 1.26Re
1.04
l
(
1 + 1.09χ0.039tt
χtt
)1.5
1
Ga0.5l
(I.33)
Bien que Soliman a trouve´ que la transition entre l’e´coulement annulaire et l’e´coulement stratifie´
a` vagues se fait a` Frso = 7, Dobson et Chato ont note´ qu’une valeur de 20 s’adapte bien avec leurs
donne´es expe´rimentales de transferts thermiques. Ainsi, le mode`le qui a finalement e´te´ utilise´ est
le suivant :
• Pour des vitesses massiques supe´rieures a` 500 kg.m−2.s−1, la corre´lation de l’e´coulement
annulaire est toujours utilise´e.
• Pour des vitesses massiques infe´rieures a` 500 kg.m−2.s−1, la corre´lation de l’e´coulement
annulaire est utilise´e quand Frso > 20 et la corre´lation de l’e´coulement stratifie´ a` vagues est
utilise´e quand Frso < 20.
Cette me´thode ne pre´sente pas une transition lisse pour le coefficient d’e´change thermique. En
effet, elle pre´sente un saut de valeur, ce qui n’a jamais e´te´ observe´ expe´rimentalement. A` part
cet inconve´nient, cette me´thode paraıˆt eˆtre la plus pre´cise parmi toutes les me´thodes disponibles
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dans la litte´rature d’apre`s Cavallini et al. [16] qui l’ont compare´e a` des donne´es expe´rimentales
inde´pendantes. La discontinuite´ du coefficient d’e´change thermique peut eˆtre re´solue en re´alisant
une re´partition proportionnelle base´e sur Frso entre les coefficients d’e´change calcule´s a` Frso =
7 avec la corre´lation de l’e´coulement stratifie´ a` vagues et a` Frso = 20 avec la corre´lation de
l’e´coulement annulaire.
Corre´lation d’El Hajal, Thome et Cavallini (2003) El Hajal et al. [37] et Thome et
al. [111] ont de´veloppe´ une me´thode de pre´diction du coefficient d’e´change thermique en conden-
sation convective a` l’inte´rieur des tubes horizontaux, base´e sur une approche physique du transfert
thermique dans diffe´rents re´gimes d’e´coulement (annulaire, intermittent, stratifie´ et a` brouillard),
et dans laquelle un nouveau mode`le du taux de vide a e´te´ utilise´ pour de´terminer le re´gime
d’e´coulement. La me´thode de l’e´coulement annulaire contient seulement trois parame`tres empi-
riques qui ont e´te´ de´termine´s a` partir d’une base de donne´es obtenue avec 15 fluides diffe´rents, des
tubes de diame`tres hydrauliques allant de 3.1 a` 21.4 mm, des vitesses massiques comprises entre
22 et 1022 kg.m−2.s−1 et des pressions re´duites comprises entre 0.02 et 0.8. Ce nouveau mode`le
de condensation suppose que deux types de transferts thermiques se produisent a` l’inte´rieur du
tube : la condensation convective et la condensation en film liquide. Pour les e´coulements annu-
laire, intermittent et a` brouillard, la corre´lation du coefficient d’e´change thermique en condensation
convective h a e´te´ propose´e comme suivant :
h = cRenl Pr
m
l
kl
δ
fi (I.34)
ou` fi est le facteur de rugosite´ a` l’interface et c, m et n sont les trois seuls coefficients empiriques
de´termine´s qui donnent la meilleure re´gression : c = 0.003, m = 0.5 et n = 0.74. Le facteur de
rugosite´ a` l’interface est donne´ par :
fi = 1 +
(
uv
ul
) 1
2
(
(ρl − ρv)gδ2
σ
) 1
4
(I.35)
ou` uv et ul sont les vitesses des phases vapeur et liquide, respectivement. Elles sont obtenues a`
partir des relations suivantes :
uv =
Gx
ρvα
(I.36)
ul =
G(1− x)
ρl(1− α) (I.37)
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ou` α repre´sente le taux de vide. Le nombre de Reynolds de la phase liquide Rel est base´ sur
l’e´paisseur du film liquide δ, et il est de´fini par :
Rel =
4G(1− x)δ
μl(1− α) (I.38)
Pour les e´coulements annulaire, intermittent et a` brouillard, l’e´paisseur du film liquide peut eˆtre
calcule´e comme suivant :
δ =
Dh
2
(1−√α) (I.39)
L’expression suivante a e´te´ obtenue afin de de´terminer le taux de vide :
α =
αH − αRA
ln(αH/αRA)
(I.40)
ce qui repre´sente le taux de vide moyen logarithmique. Le taux de vide homoge`ne peut eˆtre calcule´
a` partir de l’expression suivante :
αH =
[
1 +
(
1− x
x
)(
ρv
ρl
)]−1
(I.41)
Pour les e´coulements non homoge`nes, le taux de vide de Rouhani-Axelsson peut eˆtre calcule´ a`
partir de l’expression suivante :
αRA =
x
ρv
(
[1 + 0.12(1− x)]
[
x
ρv
+
1− x
ρl
]
+
1.18(1− x)[gσ(ρl − ρv)]0.25
Gρ0.5l
)−1
(I.42)
Une description de´taille´e de cette me´thode est pre´sente´e dans [113]. La figure I.7 montre la com-
paraison entre les re´sultats de ce mode`le et toutes les donne´es expe´rimentales des auteurs cor-
respondants, pour onze re´frige´rants diffe´rents (sauf l’hydrocarbure dont les donne´es ont e´te´ non
re´alistes). 85 % de ces donne´es ont e´te´ pre´dites dans l’intervalle ±20 %, ce qui montre la fiabilite´
de ce mode`le. De plus, les influences des variations du titre massique en vapeur et de la vitesse
massique sur le coefficient d’e´change thermique ont e´te´ mises en e´vidence pour un e´coulement du
R410A a` l’inte´rieur d’un tube de diame`tre hydraulique 8 mm et pour une densite´ de flux de chaleur
de 40 kW.m−2. La figure I.8 montre que le coefficient d’e´change augmente avec l’augmentation
du titre pour une meˆme vitesse massique, et avec l’augmentation de la vitesse massique pour un
meˆme titre.
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FIGURE I.7 – Comparaison entre les coefficients d’e´change thermique internes calcule´s par le
mode`le d’El Hajal el al. [37] et leurs donne´es expe´rimentales obtenues avec onze re´frige´rants
diffe´rents.
FIGURE I.8 – E´volutions des coefficients d’e´change thermique internes calcule´s par le mode`le
d’El Hajal el al. [37] en fonction du titre massique en vapeur, pour la condensation du R410A a`
une tempe´rature de saturation de 40 ˚C dans un tube de diame`tre hydraulique interne 8 mm, pour
une densite´ de flux de chaleur de 40 kW.m−2 et pour quatre vitesses massiques diffe´rentes.
Chapitre I. E´tat de l’art 27
I.2.2 Mini- et micro-tubes
Les transferts thermiques en condensation dans les micro-tubes ont rec¸u une attention crois-
sante dans les dernie`res anne´es, avec une importance particulie`re sur la fac¸on de les ame´liorer
pour permettre de concevoir des e´changeurs thermiques plus compacts et plus efficaces. Plusieurs
de´finitions sur la diffe´rence entre micro-tubes, mini-tubes et tubes conventionnels existent dans la
litte´rature. Celles-ci de´pendent de l’aspect phe´nome´nologique analyse´, par exemple l’importante
relative des diffe´rentes forces (gravite´ a` l’inertie, gravite´ a` la tension de surface, cisaillement a`
l’inertie, etc.), ou bien de la variation progressive de certain comportement physique. Pour plu-
sieurs fluides frigorige`nes couramment utilise´s comme le R134a, la transition a` la gamme des
micro-canaux a e´te´ identifie´e pour un diame`tre hydraulique d’environ 200 μm. Pour d’autres
fluides comme l’ammoniac ou l’eau, la transition peut eˆtre conside´re´e a` un diame`tre hydraulique
plus grand. La re´gion de transition, qui peut eˆtre identifie´e pour la plupart des fluides dans la
gamme de diame`tre hydraulique 0.2−3 mm, a e´te´ le sujet de recherche de plusieurs auteurs, alors
que les e´tudes sur des tubes de plus faible diame`tre hydraulique sont tre`s peu nombreuses.
Dans cette gamme de diame`tre hydraulique, la plupart des e´tudes ont e´te´ effectue´es avec des
grandes vitesses massiques (G ≥ 100 kg.m−2.s−1). Cependant, tre`s peu d’e´tudes ont e´te´ mene´es
avec des plus petites vitesses massiques (G < 100 kg.m−2.s−1), surtout avec des tre`s faibles vi-
tesses massiques (G ≤ 30 kg.m−2.s−1) rencontre´es dans les boucles diphasiques a` pompage ca-
pillaire, comme les CPLs (Capillary Pumped Loops) et les LHPs (Loop Heat Pipes). Par ailleurs,
la majorite´ des auteurs qui ont e´tudie´ la condensation dans les mini- et micro-tubes ont cible´ leurs
e´tudes sur le re´gime annulaire, qui est souvent rencontre´ expe´rimentalement dans les e´coulements
a` cette e´chelle, et dans lequel la majorite´ du changement de phase s’effectue.
Dans les paragraphes suivants, nous allons pre´senter les e´tudes expe´rimentales les plus importantes
avec les me´thodes de pre´diction associe´es ainsi que les mode`les the´oriques et nume´riques les plus
connus dans la litte´rature.
I.2.2.1 Phase vapeur continue : re´gime annulaire
Approches corre´latives
Pour des grandes vitesses massiques de l’ordre de quelques centaines de kg.m−2.s−1, de nom-
breuses e´tudes existent dans la litte´rature. Garimella [45] a pre´sente´ une synthe`se des mode`les
de pertes de charges et de transferts thermiques pour les mini- et micro-canaux. Des tubes de
sections circulaires et non-circulaires ont e´te´ utilise´s. Une partie de ce travail est base´e sur une re-
cherche ante´rieure re´alise´e par Garimella et al. [44]. Une explication de´taille´e du calcul des pertes
de charges dans les micro-tubes de sections circulaires est donne´e par Garimella et al. [46]. La
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gamme du diame`tre hydraulique e´tudie´ expe´rimentalement est comprise entre 0.5 et 4.91 mm
pour les tubes de sections circulaires et entre 0.424 et 0.839 mm pour les tubes de sections non-
circulaires. Les ge´ome´tries utilise´es sont montre´es dans la figure I.9.
Tubes circulaires Tubes non-circulaires 
FIGURE I.9 – Ge´ome´tries et tailles des tubes utilise´s dans l’e´tude de Garimella [45] sur la conden-
sation convective du R134a.
Mode`le de Moser, Webb et Na (1998) Le mode`le de Moser, Webb et Na [76] est un
des mode`les largement cite´s, de´veloppe´ par le groupe de recherche de Webb. Ce mode`le a e´te´
de´veloppe´ en utilisant une large base de donne´es de 18 sources pour des tubes de diame`tre hy-
draulique allant de 3.14 a` 20 mm. Par conse´quent, cette me´thode est strictement a priori valide
uniquement pour les canaux conventionnels, mais il a e´te´ trouve´ qu’elle fonctionne suffisamment
bien dans le cas des micro-tubes. Cette me´thode utilise un nombre de Reynolds e´quivalent base´ sur
l’analogie thermique-dynamique, qui stipule qu’il existe une relation entre le transfert thermique et
la contrainte parie´tale. La formulation de Moser et al. pour le nombre de Nusselt local est exprime´e
en utilisant le nombre de Reynolds e´quivalent comme suivant :
Nu =
0.0994aReblRe
1+0.875a
eq Pr
0.815
l
[1.58 ln(Reeq)− 3.28][2.58 ln(Reeq) + 13.7Pr2/3l − 19.1]
(I.43)
Les exposants empiriques a et b utilise´s dans cette expression sont calcule´s en fonction du nombre
de Prandtl de la phase liquide comme suivant :
a = 0.126Pr−0.448l (I.44)
b = −0.113Pr−0.563l (I.45)
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Le nombre de Prandtl de la phase liquide est de´fini par :
Prl =
μlcpl
kl
(I.46)
Le nombre de Reynolds e´quivalent a e´te´ formule´ avec un nombre de Reynolds correspondant a`
un e´coulement monophasique liquide dans le tube et multiplie´ par un facteur qui prend en compte
l’e´coulement diphasique :
Reeq = (Φ
2
Fr)
8/7Relo (I.47)
Relo =
GtotDh
μl
(I.48)
Le facteur multiplicateur diphasique empirique est issu de la corre´lation de pertes de charges de
Friedel [40] :
Φ2Fr = E +
3.24FH
Fr0.045H We
0.035
l
(I.49)
Les facteurs adimensionnels FrH , E, F et H sont calcule´s comme suivant :
FrH =
G2tot
gDhρ2H
(I.50)
E = (1− x)2 + x2ρlfv
ρvfl
(I.51)
F = x0.78(1− x)0.224 (I.52)
H =
(
ρl
ρv
)0.91(
μv
μl
)0.19(
1− μv
μl
)0.7
(I.53)
Le nombre de Weber de la phase liquide est de´fini par :
Wel =
G2totDh
σρH
(I.54)
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La de´finition suivante de la densite´ homoge`ne base´e sur le titre massique en vapeur a e´te´ utilise´e :
ρH =
(
x
ρv
+
1− x
ρl
)−1
(I.55)
Mode`le de Koyama et al. (2003) Koyama et al. [59] ont pre´sente´ des re´sultats expe´rimentaux
des pertes de charges et des coefficients d’e´change thermique lors de la condensation du R134a
dans deux types de condenseurs a` multi-canaux extrude´s : 8 tubes rectangulaires de diame`tre hy-
draulique 1.1 mm et 19 tubes rectangulaires de diame`tre hydraulique 0.8 mm. En appliquant la
me´thode de pre´diction des pertes de charges propose´e par Mishima et al. [74] au mode`le de conden-
sation pour les tubes conventionnels propose´ par Haraguchi et al. [50], ils ont obtenu une nouvelle
corre´lation qui donne un bon accord avec les donne´es expe´rimentales. Le nombre de Nusselt est
exprime´ comme e´tant une combinaison des termes de condensation convective force´e et de conden-
sation controˆle´e par la gravite´ :
Nu = (Nu2conv + Nu
2
grav)
1/2 (I.56)
Le terme de convection force´e est donne´ par la relation empirique :
Nuconv = 0.0152(1 + 0.6Pr
0.8
l )
(
Φv
χtt
)
Re0.77l (I.57)
ou` le nombre de Reynolds de la phase liquide est de´fini par :
Rel =
Gtot(1− x)Dh
μl
(I.58)
Le facteur multiplicateur diphasique de la corre´lation de Mishima et al. [74] est :
Φ2v = 1 + 21(1− e−0.319Dh)χtt + χ2tt (I.59)
ou` χtt est le parame`tre de Lockhart-Martinelli de´fini pre´ce´demment (cf. e´quation I.20). Le terme
de condensation convective controˆle´e par la gravite´ est donne´ par :
Nugrav = 0.725H(α)
(
GalPrl
Jal
)1/4
(I.60)
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avec :
H(α) = α + [10(1− α)0.1 − 1 + 1.7Relo]
√
α(1−√α) (I.61)
Gal =
gρ2l D
3
h
μ2l
(I.62)
Jal =
cpl(Tsat − Tw)
v
(I.63)
Relo repre´sente le nombre de Reynolds de l’e´coulement monophasique liquide :
Relo =
GtotDh
μl
(I.64)
Le taux de vide est calcule´ comme suivant :
α =
⎡
⎣1 + ρv
ρl
(
1− x
x
)⎛⎝0.4 + 0.6
√
ρv
ρl
+ 0.41−x
x
1 + 0.41−x
x
⎞
⎠
⎤
⎦
−1
(I.65)
Mode`le de Bandhauer (2006) Bandhauer et al. [7] ont effectue´ des mesures des coeffi-
cients d’e´change thermique lors de la condensation du R134a a` l’inte´rieur d’un re´seau de tubes de
sections circulaires monte´s en paralle`le, de diame`tres hydrauliques 1.52, 0.761 et 0.506 mm. La
description de´taille´e de la proce´dure d’analyse des donne´es est reporte´e par Garimella et al. [47].
Les mesures ont e´te´ re´alise´es pour une gamme de vitesse massique allant de 150 a` 750 kg.m−2.s−1.
En se basant sur ces re´sultats, un mode`le empirique de pre´diction des coefficients d’e´change dans
des mini-tubes de sections circulaires a e´te´ propose´. Le mode`le de Bandhauer, base´ sur le mode`le
de pertes de charges de´veloppe´ par Agarwal et al. [1], de´finit d’abord les parame`tres de turbulence
suivants :
u+ =
u
u∗
(I.66)
R+ =
ρlRu
∗
μl
(I.67)
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ou` R est le rayon du tube et u∗ est la vitesse de frottement de´finie par :
u∗ =
√
τi
ρl
(I.68)
La tempe´rature de turbulence adimensionnelle est de´finie par :
T+ =
ρlcplu
∗
q˙
(I.69)
ou` q˙ est le flux de chaleur. Le coefficient d’e´change thermique est donne´ par l’expression :
h =
ρlcplu
∗
T+
(I.70)
La contrainte de cisaillement interfacial est calcule´e a` partir des expressions :
τi =
(
Δp
L
)
Dh
4
(I.71)
(
Δp
L
)
=
1
2
fi
G2totx
2
ρvα2.5Dh
(I.72)
Le taux de vide est de´termine´ par :
α =
[
1 +
(
1− x
x
)0.74(
ρv
ρl
)0.65(
μl
μv
)0.13]−1
(I.73)
Le facteur de frottement interfacial est obtenu par l’expression :
fi = flAχ
aReblψ
c (I.74)
Le parame`tre de Martinelli est donne´ par :
χ =
[
(dp/dz)l
(dp/dz)v
] 1
2
(I.75)
Pour ce mode`le, le nombre de Reynolds de la phase liquide est de´fini en terme de la surface annu-
laire occupe´e par le liquide entourant le coeur de vapeur et il est de´fini par :
Chapitre I. E´tat de l’art 33
Rel =
GtotDh(1− x)
μl(1 +
√
α)
(I.76)
D’une fac¸on similaire, la de´finition du nombre de Reynolds de la phase vapeur est :
Rev =
GtotDhx
μv
√
α
(I.77)
Le facteur de frottement est calcule´ comme suivant : si Rel < 2100 alors A = 1.308×10−3, a =
0.427, b = 0.930 et c = −0.121, et si Rel > 3400 alors A = 25.64×10−3, a = 0.532, b = −0.327
et c = 0.021. Les facteurs de frottement sont calcule´s par f = 64/Re pour Re < 2100 et l’ex-
pression de Blasius f = 0.316Re−0.25 pour Re > 3400. Pour les re´gimes de transition, le facteur
de frottement est d’abord calcule´ en utilisant les valeurs de la vitesse massique correspondant aux
limites laminaire et turbulente et ensuite une interpolation line´aire entre ces deux limites est ef-
fectue´e. Le parame`tre de tension de surface est de´fini par :
ψ =
jlμl
σ
(I.78)
ou` jl est la vitesse de la phase liquide :
jl =
Gtot(1− x)
ρl(1− α) (I.79)
La tempe´rature adimensionnelle est de´finie comme suivant :
• pour Rel < 2100 :
T+ = 5Prl + 5ln
[
1 + Prl
(
δ+
5
− 1
)]
(I.80)
• pour Rel ≥ 2100 :
T+ = 5Prl + 5ln(5Prl + 1) +
∫ δ+
30
dy+(
1
Prl
− 1
)
+ y
+
5
(
1− y+
R+
) (I.81)
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L’e´paisseur adimensionnelle du film liquide est donne´e par :
δ+ =
ρlδu
∗
μl
(I.82)
δ = (1−√α)Dh
2
(I.83)
Ce mode`le, optimise´ pour l’ensemble des donne´es expe´rimentales, est base´ sur l’analyse turbulente
dans le film liquide comme le sugge`re la plupart des mode`les de transferts thermiques pilote´s par
le cisaillement [7]. La tension de surface n’est pas un parame`tre important dans le mode`le et par
conse´quent il n’est pas pre´vu pour bien pre´dire le coefficient d’e´change thermique dans les situa-
tions ou` les forces capillaires deviennent importantes.
Mode`le de Cavallini (2006) Cavallini et al. [19] ont propose´ un mode`le de transfert ther-
mique conside´rant l’entraıˆnement de la phase liquide dans le coeur de la vapeur. Comme dans le
mode`le de Bandhauer, le coefficient d’e´change thermique local est une fonction de la contrainte de
cisaillement et de la tempe´rature adimensionnelle :
hc =
ρlcpl
T+
√
τ
ρl
(I.84)
La tempe´rature adimensionnelle est calcule´e comme suivant :
• si δ+ ≤ 5 :
T+ = δ+Prl (I.85)
• si 5 < δ+ < 30 :
T+ = 5
{
Prl + ln
[
1 + Prl
(
δ+
5
− 1
)]}
(I.86)
• si δ+ ≥ 30 :
T+ = 5
{
Prl + ln(1 + 5Prl) + 0.495 ln
(
δ+
30
)}
(I.87)
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L’e´paisseur adimensionnelle du film liquide est de´finie comme suivant :
• si Rel ≤ 1145 :
δ+ =
(
Rel
2
)1/2
(I.88)
• si Rel > 1145 :
δ+ = 0.0504Re
7/8
l (I.89)
ou` le nombre de Reynolds de la phase liquide est de´fini par :
Rel =
Gtot(1− x)(1− E)Dh
μl
(I.90)
La fraction du liquide entraıˆne´e par la vapeur sous forme de gouttelettes est calcule´e d’apre`s Paleev
et Filippovich [87] comme suivant :
E = 0.015 + 0.44 log
[
104
(
ρvc
ρl
)(
μljv
σ
)2]
(I.91)
avec E = 0.95 si E ≥ 0.95 et E = 0 si E ≤ 0. La masse volumique du coeur de vapeur contenant
les gouttelettes conside´re´ comme un fluide homoge`ne s’e´crit :
ρvc =
(
x + (1− x)E
x
ρv
+ (1−x)E
ρl
)
(I.92)
Si la densite´ du liquide est beaucoup plus importante que celle de la vapeur (ρl  ρv), la densite´
du coeur de vapeur homoge`ne devient :
ρvc ≈ ρv
(
1 +
(1− x)E
x
)
(I.93)
La vitesse de la vapeur s’e´crit :
jv =
Gtotx
ρv
(I.94)
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Le gradient de pression par frottement est calcule´ pour une vitesse adimensionnelle de vapeur Jv >
2.5 en se basant sur les e´quations suivantes :
(
dp
dz
)
f
= 2Φ2loflo
G2tot
ρlDh
(I.95)
avec :
flo = 0.046
(
GtotDh
μl
)−0.2
(I.96)
Φ2lo = Z + 3.595FH(1− E)W (I.97)
W = 1.398pr (I.98)
Z = (1− x)2 + x2
(
ρl
ρv
)(
μv
μl
)0.2
(I.99)
F = x0.9525(1− x)0.414 (I.100)
H =
(
ρl
ρv
)1.132(
μv
μl
)0.44(
1− μv
μl
)3.542
(I.101)
Cette corre´lation a e´te´ e´tendue pour le cas ou` la vitesse adimensionnelle de vapeur Jv < 2.5 en
prenant la valeur la plus e´leve´e entre (dp/dz)f calcule´e a` partir des e´quations pre´ce´dentes et le
gradient de pression (dp/dz)f,lo obtenu en conside´rant un e´coulement monophasique liquide dans
le tube :
(
dp
dz
)
f,lo
= 2flo
G2tot
Dhρl
(I.102)
si Relo > 2000 → flo = 0.046
(
GtotDh
μl
)−0.2
(I.103)
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si Relo < 2000 → flo = C(
GtotDh
μl
) (I.104)
avec C = 16 si le tube est de section circulaire et C = 14.3 si le tube est de section carre´e.
Mode`le d’Agarwal (2010) Agarwal et al. [2, 3] ont mesure´ les coefficients d’e´change
thermique lors de la condensation du R134a dans 6 micro-tubes horizontaux de sections non-
circulaires, de diffe´rentes ge´ome´tries et de diame`tres hydrauliques variant entre 0.424 et 0.839
mm, pour des vitesses massiques comprises entre 150 et 750 kg.m−2.s−1. Ensuite, ils ont e´value´
le mode`le de Bandhauer dans le cas des tubes de sections non-circulaires, et ils ont trouve´ que ce
mode`le sous-estime conside´rablement leurs re´sultats expe´rimentaux. En analysant leurs conditions
expe´rimentales, ils ont suppose´ que la raison principale de cet e´cart est l’effet des coins qui, en re-
tenant les condensats, permettent la pre´sence des zones de films liquides minces, ce qui ame´liore
les transferts thermiques. Malgre´ que ce phe´nome`ne soit duˆ principalement aux forces de tension
de surface, un mode`le empirique base´ sur un e´coulement a` brouillard a e´te´ adopte´ par les auteurs
sans prendre en compte la tension de surface en supposant que l’e´coulement est domine´ par le
cisaillement important de la phase vapeur capable d’entraıˆner des petites gouttelettes de liquide a`
l’interface. La corre´lation de l’e´coulement a` brouillard a e´te´ alors propose´e comme suivant :
Nu = 0.00345Re0.9mix
(
μvv
kv(Tsat − Tw)
)1/3
(I.105)
ou` le nombre de Reynolds du me´lange est de´fini par :
Remix =
GDh
μmix
(I.106)
et la viscosite´ du me´lange est :
μmix =
(
x
μv
+
1− x
μl
)−1
(I.107)
Le coefficient d’e´change thermique base´ sur l’e´coulement a` brouillard est alors donne´ par :
h = Nu
kl
Dh
(I.108)
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Validation des mode`les par des donne´es expe´rimentales
Les caracte´ristiques des transferts thermiques et des pertes de charges lors de la condensation
du R134a dans un tube horizontal de section circulaire de diame`tre 2 mm ont e´te´ e´tudie´es par Yan
et al. [139]. En comparant leurs re´sultats expe´rimentaux avec des donne´es expe´rimentales obte-
nues dans un tube horizontal de section circulaire de diame`tre 8 mm, les coefficients d’e´change
thermique moyens sur toute la gamme de titre massique en vapeur e´tudie´e ont e´te´ de 10 % plus im-
portants dans le petit tube (Dh = 2 mm) que dans le grand tube (Dh = 8 mm). Il a e´te´ trouve´ que
le coefficient d’e´change thermique est plus important aux plus faibles densite´s de flux de chaleur
et tempe´rature de saturation, et a` plus grands titre massique en vapeur et vitesse massique.
Shin et Kim [98,99] ont de´veloppe´ une technique expe´rimentale qui permet de mesurer pre´cise´ment
le coefficient d’e´change thermique et la vitesse massique a` l’inte´rieur d’un micro-tube. Ils ont
e´tudie´ les transferts thermiques a` l’inte´rieur des tubes horizontaux de sections circulaires de diame`tres
hydrauliques 0.493, 0.691 et 1.067 mm, et de sections carre´es de diame`tres hydrauliques 0.494,
0.658 et 0.972 mm. Leurs essais ont e´te´ re´alise´s avec le R134a pour des vitesses massiques de 100,
200, 400 et 600 kg.m−2.s−1, et des densite´s de flux de chaleur comprises entre 5 et 20 kW.m−2.
La figure I.10 montre l’e´volution du nombre de Nusselt local en fonction du titre massique en va-
peur pour les diffe´rentes vitesses massiques dans le cas d’un tube de section circulaire de diame`tre
0.691 mm. Il a e´te´ trouve´ que le nombre de Nusselt augmente avec l’augmentation du titre pour
une meˆme vitesse massique et avec l’augmentation de la vitesse massique pour un meˆme titre.
Le meˆme comportement a e´te´ reporte´ par Wang et al. [116] pour le R134a, en utilisant des tubes
rectangulaires extrude´s de diame`tre hydraulique 1.46 mm, pour des vitesses massiques comprises
entre 75 et 750 kg.m−2.s−1. L’effet de la densite´ de flux de chaleur sur le coefficient d’e´change
a e´te´ mis en e´vidence dans plusieurs e´tudes pre´ce´dentes [139, 140]. Cependant, dans l’e´tude de
Shin et Kim, aucune influence de la densite´ de flux de chaleur sur le coefficient d’e´change n’a
e´te´ identifie´e. De plus, une comparaison entre les nombres de Nusselt expe´rimentaux de Shin et
Kim et les nombres de Nusselt calcule´s par les corre´lations de Shah [97] et d’Akers et al. [4] a
e´te´ re´alise´e. Ces re´sultats sont reporte´es sur la figure I.10. La corre´lation de Shah s’accorde bien
aux expe´riences pour une vitesse massique comprise entre 200 et 600 kg.m−2.s−1. Cependant, elle
sous-estime le nombre de Nusselt a` basse vitesse massique et le sur-estime le´ge`rement a` grande vi-
tesse massique. Des e´tudes pre´ce´dentes [58, 116, 133, 140] effectue´es sur les transferts thermiques
a` l’inte´rieur des tubes de faibles diame`tres hydrauliques ont montre´ que la corre´lation d’Akers
et al. pre´dit bien leurs re´sultats. Dans l’e´tude de Shin et Kim, cette corre´lation sous-estime les
donne´es expe´rimentales dans toutes les re´gions, mais la diffe´rence entre les valeurs expe´rimentales
et the´oriques diminue quand la vitesse massique augmente. D’autre part, les auteurs ont re´alise´ une
comparaison entre les coefficients d’e´change mesure´s dans les tubes de sections circulaires et ceux
mesure´s dans les tubes de sections carre´es. Ils ont montre´ que les effets de la tension de surface
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sont e´vidents a` basses vitesses massiques, et intensifient les transferts thermiques dans les tubes de
sections carre´es (a` coins vifs) par rapport aux tubes de sections circulaires. Ces effets deviennent
moins importants a` plus grandes vitesses massiques. Cela est duˆ a` l’importance des effets visqueux.
Finalement, ils ont montre´ que les transferts thermiques s’intensifient quand le diame`tre hydrau-
lique du tube de meˆme ge´ome´trie diminue, c’est a` dire quand les effets capillaires augmentent.
FIGURE I.10 – E´volutions du nombre de Nusselt interne local obtenu expe´rimentalement par Shin
et Kim [98] en fonction du titre massique en vapeur, de la vitesse massique du fluide et de la densite´
de flux de chaleur. Comparaisons des donne´es expe´rimentales avec les corre´lations de Shah [97] et
d’Akers et al. [4].
Park et al. [89, 113] ont compare´ chacun des 5 mode`les de´crits pre´ce´demment avec une se´lection
de donne´es expe´rimentales inde´pendantes, c’est a` dire des donne´es qui ne sont pas utilise´es dans le
de´veloppement de ce mode`le. La premie`re comparaison a e´te´ faite entre les donne´es expe´rimentales
disponibles pour les tubes de sections circulaires de Bandhauer et al. [7] et les mode`les de Moser
el al. [76], Koyama et al. [59] et Cavallini et al. [19]. Les essais ont e´te´ re´alise´s avec le R134a
dans des condenseurs a` multi-tubes pre´sente´s dans la figure I.9. Cette comparaison montre que les
mode`les de Moser el al. et Koyama et al. sont capables de pre´dire environ deux tiers des donne´es
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expe´rimentales dans un intervalle de±20%. La deuxie`me comparaison a e´te´ faite entre les donne´es
expe´rimentales disponibles pour les tubes de sections circulaires de Shin et Kim [98, 99] et les
quatre mode`les de Moser et al. [76], Koyama et al. [59], Cavallini et al. [18] et Bandhauer et
al. [7]. La figure I.11 montre que le mode`le de Bandhauer et al. est en tre`s bon accord avec les
donne´es expe´rimentales (84.1 % des donne´es sont comprises dans l’intervalle ±20 %), alors que
les autres mode`les sont moins pre´dictifs, surtout le mode`le de Koyama et al. qui sous-estime lar-
gement ces donne´es.
FIGURE I.11 – Comparaisons entre les nombres de Nusselt pre´dits par les mode`les de Moser et
al. [76], Koyama et al. [59], Cavallini et al. [18], Bandhauer et al. [7] et les donne´es expe´rimentales
de Shin et Kim [98,99] obtenues dans un tube de section circulaire (figure extraite de [113]).
De meˆme, les donne´es expe´rimentales de Shin et Kim [98] disponibles pour le tube de section rec-
tangulaire ont e´te´ compare´es avec les mode`les de Moser et al. [76], Koyama et al. [59], Cavallini et
al. [18] et Agarwal et al. [2,3]. Dans ce cas, la figure I.12 montre que le mode`le d’Agarwal et al. est
le seul a` donner des pre´dictions acceptables (44.8 % des donne´es sont comprises dans l’intervalle
±20 %), suivi par le mode`le de Moser et al. (23.5 % des donne´es sont comprises dans l’inter-
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valle ±20 %). Une autre comparaison a e´te´ faite entre les mode`les de Moser et al. [76], Koyama
et al. [59], Cavallini et al. [18] et les donne´es expe´rimentales disponibles pour le tube de section
non-circulaire a` bord arrondi d’Agarwal et al. [2, 3]. Le meilleur mode`le a e´te´ celui de Koyama et
al. (62.7 % des donne´es sont comprises dans l’intervalle ±20 %), suivi par le mode`le de Moser et
al. (52.8 % des donne´es sont comprises dans l’intervalle ±20 %). La dernie`re comparaison a e´te´
faite entre les mode`les de Moser et al. [76], Koyama et al. [59], Cavallini et al. [18] et les donne´es
expe´rimentales disponibles pour le tube de section non-circulaire a` bord vif d’Agarwal et al. [2,3].
Dans ce cas, le seul mode`le acceptable a e´te´ celui de Cavallini et al. (64.6 % des donne´es sont
comprises dans l’intervalle ±20 %).
FIGURE I.12 – Comparaisons entre les nombres de Nusselt pre´dits par les mode`les de Moser et
al. [76], Koyama et al. [59], Cavallini et al. [18], Agarwal et al. [2,3] et les donne´es expe´rimentales
de Shin et Kim [98,99] obtenues dans un tube de section rectangulaire (figure extraite de [113]).
En conclusion, la plupart des mode`les de pre´diction postulent que le gradient de pression duˆ aux
frottements joue un roˆle important dans les lois de transferts thermiques. Ainsi, dans les petits
tubes, la pre´cision de pre´diction du gradient de pression par frottement devient primordiale. En
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outre, l’e´valuation pre´ce´dente a montre´ que les lois de transferts thermiques pour la condensation
dans les mini- et micro-tubes n’ont pas le meˆme comportement que dans le cas des tubes conven-
tionnels. De plus, les re´sultats obtenus sur les tubes de sections non-circulaires sont diffe´rents de
ceux des tubes de sections circulaires, les effets capillaires jouant un roˆle majeur dans les tubes de
faible diame`tre hydraulique. Par conse´quent, les mode`les des tubes de sections circulaires ne sont
pas toujours applicables aux tubes de sections non-circulaires.
Extrapolation des mode`les des tubes conventionnels
De nombreuses e´tudes de la litte´rature ont montre´ que les mode`les de pre´diction des transferts
thermiques en condensation dans des canaux de diame`tres conventionnels ne peuvent pas eˆtre tou-
jours extrapole´s pour pre´dire les transferts thermiques dans les micro-tubes. Ainsi, il est inte´ressant
de comparer les mode`les de´veloppe´s pour les mini- et micro-canaux de´crits pre´ce´demment d’abord
entre eux, puis avec un des mode`les pour les tubes conventionnels les plus connus, qui est le mode`le
de Thome et al. [111] valable jusqu’a` une valeur minimale du diame`tre hydraulique de 3.14 mm.
En extrapolant le mode`le de Thome et al. base´ sur les re´gimes d’e´coulement jusqu’a` des diame`tres
hydrauliques de 3 et 1 mm, on peut supposer qu’il n’y a aucun re´gime stratifie´ dans ces petits
tubes. Ainsi, on peut utiliser seulement leur expression d’un e´coulement annulaire, qui est un
re´gime d’e´coulement dominant et couvrant une large gamme du titre massique en vapeur dans les
micro-tubes. La figure I.13 montre quatre comparaisons diffe´rentes. Comme on peut le voir pour
les diffe´rentes simulations a` des valeurs choisies des vitesses massiques du R134a et des diame`tres
du tube, les pre´dictions du mode`le de Thome et al. de l’e´coulement annulaire tombent au milieu des
pre´dictions des mode`les pour les mini-tubes. De plus, les allures de toutes les pre´dictions sont simi-
laires. Par conse´quent, la diffe´rence entre la condensation dans des tubes macroscopiques et dans
des micro-tubes semble eˆtre moins importante qu’attendu, au moins dans ces conditions, laissant
la porte ouverte dans le futur pour un de´veloppement d’un mode`le valable pour toute la gamme de
diame`tre hydraulique. D’autre part, la condensation en micro-canaux peut atteindre des de´bits de
fonctionnement tre`s faibles correspondant a` un re´gime annulaire laminaire, alors que la plupart des
mode`les ne prend pas en compte cette transition du turbulent au laminaire dans les me´canismes de
transfert thermique a` travers le film liquide (i.e. transferts thermiques par conduction pure), ni ex-
plicitement ni implicitement. Par conse´quent, les pre´dictions des transferts thermiques a` des faibles
vitesses massiques, avec des nombres de Reynolds des films liquides infe´rieurs a` 1500, peuvent
ne pas eˆtre pre´cises en utilisant des mode`les base´s principalement sur des donne´es des films li-
quides annulaires turbulents. Finalement, en se basant sur ces comparaisons limite´es, les re´sultats
les plus cohe´rents peuvent eˆtre obtenus avec le mode`le base´ sur les conditions d’essai les plus sem-
blables a` l’application envisage´e. Des e´tudes supple´mentaires, expe´rimentales et the´oriques, sont
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ne´cessaires pour obtenir un mode`le ge´ne´ral pre´cis de pre´diction des transferts thermiques dans les
tubes de sections circulaires et non-circulaires.
FIGURE I.13 – Comparaisons entre les mode`les de pre´diction du nombre de Nusselt de´veloppe´s
pour les mini- et micro-tubes et le mode`le de pre´diction du nombre de Nusselt de Thome et al. [111]
de´veloppe´ initialement pour les tubes conventionnels, pour des e´coulements de condensation du
R134a dans des tubes de diame`tres hydrauliques internes 1 et 3 mm avec des vitesses massiques
de 200 et 500 kg.m−2.s−1 (figure extraite de [113]).
E´tudes expe´rimentales
Matkovic et al. [66] ont pre´sente´ une technique expe´rimentale pour le calcul du coefficient
d’e´change interne local pour des e´coulements de condensation des re´frige´rants R134a et R32 a` une
tempe´rature de saturation de 40 ˚C avec des vitesses massiques allant de 100 a` 1200 kg.m−2.s−1
dans un tube de section circulaire et de diame`tre interne 0.96 mm. Cette technique expe´rimentale
permet de mesurer le coefficient d’e´change interne local avec une grande pre´cision. Des tests de
sensibilite´ aux conditions de la vapeur a` l’entre´e du tube et aux conditions du fluide secondaire ont
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montre´ que la section d’essais fournit exactement la meˆme valeur du coefficient d’e´change interne
pour les meˆmes conditions impose´es au re´frige´rant (i.e. meˆme vitesse massique, meˆme tempe´rature
de saturation et meˆme titre massique en vapeur), inde´pendamment de la position de mesure de ce
coefficient le long du tube, et que la variation du de´bit du fluide secondaire ou/et de sa tempe´rature
d’entre´e n’a aucun effet sur le coefficient d’e´change interne. Les re´sultats des campagnes d’essais
ont montre´ que la coefficient d’e´change interne augmente avec l’augmentation du titre, de la vi-
tesse massique et de la conductivite´ thermique de la phase liquide du re´frige´rant (Fig. I.14).
(a) (b) 
FIGURE I.14 – E´volutions du coefficient d’e´change thermique interne en fonction du titre mas-
sique en vapeur obtenues expe´rimentalement par Matkovic et al. [66], pour des e´coulements de
condensation du (a) R134a et du (b) R32 dans un tube de section circulaire de diame`tre interne
0.96 mm avec des vitesses massiques comprises entre 100 et 1200 kg.m−2.s−1.
Ensuite, les valeurs des coefficients d’e´change interne thermique mesure´s ont e´te´ compare´es avec
quelques mode`les de la litte´rature de´veloppe´s a` la base pour des tubes conventionnels (Fig. I.15). La
premie`re comparaison a e´te´ faite avec les coefficients d’e´change calcule´s par le mode`le de Moser
et al. [76] applique´ en utilisant la corre´lation de Zhang et Webb [142] de´veloppe´e pour les pertes de
charges dans les tubes de petits diame`tres. La corre´lation est capable de pre´dire l’allure des donne´es
expe´rimentales, avec une sous-estimation des points expe´rimentaux de 8 a` 25 %. Le de´saccord est
plus important a` plus faible vitesse massique, ce qui est explique´ par les auteurs par le fait que la
corre´lation a e´te´ de´veloppe´e pour un e´coulement purement annulaire. La deuxie`me comparaison a
e´te´ effectue´e avec le mode`le de Koyama et al. [59] qui n’a pas donne´ une pre´diction pre´cise des
donne´es expe´rimentales car il n’est pas capable de pre´dire la tendance des donne´es en fonction de
la vitesse massique. Finalement, une troisie`me comparaison entre les donne´es expe´rimentales et
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les valeurs du coefficient d’e´change calcule´es par le mode`le de Cavallini et al. [18, 19] montre un
bon accord avec un intervalle de variation de ±15 %.
FIGURE I.15 – Comparaisons entre les coefficients d’e´change thermique internes mesure´s par
Matkovic et al. [66] et les pre´dictions des mode`les de Moser et al. [76], Zhang et Webb [142],
Koyama et al. [59] et Cavallini et al. [18, 19], pour des e´coulements de condensation du R134a et
du R32 dans un tube de section circulaire de diame`tre interne 0.96 mm avec des vitesses massiques
comprises entre 100 et 1200 kg.m−2.s−1.
Re´cemment, une nouvelle technique de mesure des coefficients d’e´change thermique internes a e´te´
pre´sente´e par Del Col et al. [35]. Les expe´riences ont e´te´ faites pour des e´coulements de conden-
sation du R134a a` l’inte´rieur d’un tube de section carre´e et de diame`tre hydraulique 1.18 mm. Le
fluide a e´te´ conside´re´ a` une tempe´rature de saturation de 40 ˚C. Les vitesses massiques e´tudie´es ont
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e´te´ comprises entre 200 et 800 kg.m−2.s−1. Comme dans les e´tudes mentionne´es pre´ce´demment,
Del Col et al. ont trouve´ une forte influence du titre massique en vapeur et de la vitesse massique
du fluide sur le coefficient d’e´change thermique interne (Fig. I.16). Une simple comparaison entre
leurs donne´es expe´rimentales correspondant a` une ge´ome´trie carre´e (a` coins vifs) et les re´sultats
expe´rimentaux de Matkovic et al. [66] correspondant a` une ge´ome´trie circulaire a montre´ que l’ef-
fet de la tension de surface joue un roˆle majeur sur l’ame´lioration des transferts thermiques dans les
ge´ome´tries a` coins vifs, surtout a` basse vitesse massique, c’est a` dire quand les effets de frottement
visqueux ne sont pas dominants par rapport aux effets capillaires (Fig. I.17).
FIGURE I.16 – E´volutions du coefficient d’e´change thermique interne en fonction du titre mas-
sique en vapeur obtenues expe´rimentalement par Del Col et al. [35], pour des e´coulements de
condensation du R134a dans un tube de section carre´e de diame`tre hydraulique interne 1.18 mm
avec des vitesses massiques comprises entre 200 et 800 kg.m−2.s−1.
Comme les effets capillaires n’interviennent pas, la diffe´rence entre le tube de section carre´e et le
tube de section circulaire n’est pas significative a` grande vitesse massique. Les mode`les corres-
pondant a` la condensation a` l’inte´rieur d’un tube de section circulaire pre´disent bien les donne´es
expe´rimentales obtenues a` l’inte´rieur d’un tube de section carre´e. La comparaison avec un mode`le
correspondant a` des tubes conventionnels est reporte´e sur la figure I.18. La corre´lation de Cavallini
et al. [19] pre´dit les coefficients d’e´change thermique internes expe´rimentaux a` moins de 20 %
pour une vitesse massique variant entre 390 et 800 kg.m−2.s−1, et a` moins de 10 % pour la zone
comprise entre les valeurs du titre massique en vapeur 0.3 et 0.7. Par contre, a` basse vitesse mas-
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sique de 200 kg.m−2.s−1, les coefficients d’e´change sont sous-estime´s de 20 % par rapport a` la
moyenne, et pour un titre compris entre 0.3 et 0.7 la diffe´rence entre les coefficients d’e´change me-
sure´s et calcule´s atteint 25 %. Cette tendance e´tait attendue, e´tant donne´ que la corre´lation e´tablie
pour des tubes conventionnels n’est pas cense´e pre´dire l’ame´lioration des transferts thermiques
due aux effets capillaires dans le tube de section carre´e a` 200 kg.m−2.s−1. De plus, les donne´es
expe´rimentales ont e´te´ compare´es au mode`le d’Agarwal et al. [3] en conside´rant seulement les
points dans un e´coulement annulaire comme de´finit par les auteurs eux-meˆmes. Le mode`le est ca-
pable de pre´dire la tendance des points expe´rimentaux, malgre´ que les valeurs expe´rimentales aient
e´te´ sous-estime´es.
(a) (b) 
FIGURE I.17 – Comparaisons entre les coefficients d’e´change thermique internes mesure´s par Del
Col et al. [35] dans un tube de section carre´e de diame`tre hydraulique interne 1.18 mm et les
coefficients d’e´change thermique internes mesure´s par Matkovic et al. [66] dans un tube de section
circulaire de diame`tre hydraulique interne 0.96 mm pour deux vitesses massiques diffe´rentes du
R134a : (a) G = 200 kg.m−2.s−1 et (b) G = 800 kg.m−2.s−1.
E´tudes nume´riques
En plus des e´tudes expe´rimentales, des e´tudes the´oriques et nume´riques moins nombreuses sont
aussi disponibles dans la litte´rature. La condensation dans une rainure capillaire a` deux dimensions
a e´te´ e´tudie´e par Zhang et Faghri [141] qui ont de´veloppe´ un mode`le nume´rique base´ sur la me´thode
de “Volume Of Fluid (VOF)”. Les effets de la chute de tempe´rature, de l’angle de contact, de la
tension de surface et de l’e´paisseur d’ailette sur les transferts thermiques en condensation ont e´te´
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e´tudie´s. L’ailette e´tant conside´re´e isotherme et une tempe´rature constante e´tant conside´re´e comme
condition aux limites. Les re´sultats ont montre´ que la convection dans l’e´coulement liquide lami-
naire n’est pas significative, la majorite´ des transferts thermiques s’effectuant par condensation sur
la surface supe´rieure de l’ailette. Il a e´galement e´te´ trouve´ que meˆme si le flux de chaleur augmente
avec l’augmentation de la diffe´rence entre la tempe´rature de saturation et la tempe´rature du mur,
le coefficient d’e´change thermique diminue a` cause de l’augmentation du taux de changement de
phase qui se traduit par une augmentation de l’e´paisseur du film liquide (i.e. augmentation de la
re´sistance thermique conductive du liquide). Une augmentation de la tension de surface conduit a`
des films liquides plus minces, et par suite a` des flux de chaleur plus importants pour les meˆmes
conditions.
FIGURE I.18 – Comparaisons entre les coefficients d’e´change thermique internes mesure´s par Del
Col et al. [35], pour des e´coulements de condensation du R134a dans un tube de section carre´e
de diame`tre hydraulique interne 1.18 mm avec des vitesses massiques comprises entre 200 et
800 kg.m−2.s−1, et les coefficients d’e´change thermique internes pre´dits par les mode`les de (a)
Cavallini et al. [19] et de (b) Agarwal et al. [3].
Un des plus anciens mode`les the´oriques de´veloppe´ pour e´tudier le film de condensation dans les
mini-canaux de sections triangulaires est celui de Zhao et Liao [143]. Dans ce mode`le analytique,
a` la fois les e´coulements des condensats dans les coins et de la vapeur dans le centre ont e´te´
mode´lise´s. Les forces capillaires ont e´te´ prises en compte en conside´rant l’interface vapeur-liquide
bidimensionnelle dans la section triangulaire e´quilate´rale du tube vertical. La variation axiale du
coefficient d’e´change thermique moyen dans une section a e´te´ trouve´e sensiblement plus e´leve´e
que celle dans un tube de section circulaire ayant le meˆme diame`tre hydraulique, particulie`rement
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dans la zone d’entre´e du tube. Malgre´ les approximations conside´re´es dans ce mode`le, les effets
qualitatifs de la taille du tube, du sous-refroidissement de la paroi, de la tempe´rature de saturation
et de la vitesse massique ont pu eˆtre analyse´s.
Une analyse similaire a e´te´ re´alise´e par Chen et al. [22] qui ont inclus en plus les effets de l’angle
de contact. Le mode`le peut ainsi eˆtre applique´ pour des fluides partiellement mouillants. Il a e´te´
trouve´ que la longueur de condensation de´pend de l’angle de contact, du flux de chaleur et de la
pression de la vapeur a` l’entre´e du tube.
Wang et Rose [117, 118, 121, 125, 127, 130, 132] ont pre´sente´ un mode`le the´orique stationnaire
pour pre´dire les transferts thermiques dans les films liquides lors de la condensation dans des
micro-canaux. Le mode`le est base´ sur une analyse en supposant que l’e´coulement des condensats
sur les parois internes du tube est laminaire. Il prend en compte la tension de surface, la contrainte
de cisaillement interfacial et la gravite´. En suivant la meˆme approche the´orique que l’e´tude de
Zhao et Liao, Wang et Rose [119, 120, 122–124, 126, 128, 129, 131] ont pre´sente´ les simulations
des transferts thermiques dans les films de condensation re´alise´es pour les e´coulements de vapeur
des fluides frigorige`nes R134a, R22, R410a, R152a, propane, ammoniac et dioxyde de carbone
dans des micro-tubes horizontaux. L’effet de la ge´ome´trie a e´te´ e´tudie´ pour la condensation du
R134a dans des canaux de sections circulaire (diame`tre interne = 1 mm), carre´e (areˆte interne =
1 mm), triangulaire e´quilate´rale (areˆte interne = 1 mm) et rectangulaire (longueur interne = 1.5
mm, largeur interne = 1 mm). Plusieurs hypothe`ses ont e´te´ conside´re´es dans le de´veloppement du
mode`le :
• l’e´coulement dans les films de condensats est laminaire.
• la tempe´rature des parois du tube est uniforme et constante.
• la vapeur est a` saturation a` l’entre´e du tube.
• l’inertie thermique des condensats est ne´gligeable.
• les proprie´te´s du fluide sont constantes dans l’espace et dans le temps.
• les e´quations de quantite´ de mouvement ont e´te´ simplifie´es en ne´gligeant les contributions
de flux dynamique.
Dans le mode`le, la courbure bidimensionnelle de l’interface vapeur-liquide dans la section du tube
a e´te´ prise en compte alors que la contribution axiale a e´te´ ne´glige´e. Le domaine liquide a e´te´ di-
vise´ en diffe´rentes re´gions pour chaque ge´ome´trie : la re´gion du coin dans laquelle les condensats
tendent a` s’accumuler a` cause des effets capillaires, et la re´gion du film liquide mince sur les pa-
rois se´parant deux coins successifs. Le mode`le inclut aussi la re´sistance interfaciale, c’est a` dire
le saut de tempe´rature fini qui se produit a` l’interface vapeur-liquide quand un transfert massique
net passe d’une phase a` une autre. Wang et Rose [117] ont analyse´ cet effet et ont montre´ que
le transfert massique entre les phases peut avoir un effet important sur les transferts thermiques
dans des tubes a` petites ailettes, avec une re´duction du coefficient d’e´change thermique local jus-
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qu’a` un facteur 2. Par contre, les re´sultats des simulations pre´sente´s pour diffe´rentes ge´ome´tries
des tubes et diffe´rents re´frige´rants n’ont montre´ aucune de´pendance a` la re´sistance de l’interface.
Par conse´quent, la re´sistance de l’interface peut eˆtre ne´glige´e dans les conditions de simulations
conside´re´es, c’est a` dire pour un diame`tre hydraulique de l’ordre de 1 mm. Un sche´ma des mode`les
physiques et des syste`mes des coordonne´es utilise´s est montre´ sur la figure I.19.
FIGURE I.19 – Mode`les physiques et coordonne´es des tubes horizontaux de sections carre´e (areˆte
interne = 1 mm), triangulaire e´quilate´rale (areˆte interne = 1 mm) et circulaire (diame`tre interne
= 1 mm) utilise´s par Wang et Rose [122,128].
Un phe´nome`ne important, qui peut eˆtre e´tudie´ a` l’aide de leur mode`le, est l’effet de drainage du
liquide vers les coins induit par les effets de la tension de surface. Ce drainage cre´e ainsi des films
minces au niveau desquels les transferts thermiques s’amplifient. Ce phe´nome`ne est connu aussi
sous le nom de l’effet Gregorig base´ sur les premie`res e´tudes the´oriques et analytiques re´alise´es
par Gregorig [49] en 1954.
Pour chaque ge´ome´trie et pour diffe´rentes vitesses massiques, les profils de l’interface vapeur-
liquide autour du pe´rime`tre du tube ainsi que les coefficients d’e´change thermique internes moyens
ont e´te´ calcule´s dans des sections a` diffe´rentes positions axiales. La figure I.20 montre les profils
de l’interface pour diffe´rentes ge´ome´tries obtenus avec une vitesse massique de 500 kg.m−2.s−1,
une tempe´rature de saturation de 50 ˚C et une tempe´rature des parois de 44 ˚C. Les proprie´te´s
thermophysiques du liquide (i.e. des condensats) sont conside´re´es uniformes et sont prises a` une
tempe´rature de re´fe´rence (Tref = 13Tsat +
2
3
Tw), la tension de surface et la chaleur latente de vapo-
risation e´tant toujours prises a` la tempe´rature de saturation.
La figure I.21 montre les e´volutions du coefficient d’e´change thermique interne moyen en fonction
de la position axiale dans des tubes horizontaux de sections et orientations diffe´rentes. Pour la
section triangulaire, et au dela` d’une distance de 200 mm le long du tube, le coefficient d’e´change
tombe brutalement quittant une valeur a` peu pre`s constante de 6 kW.m−2.s−1. Dans le cas du
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triangle inverse´ vers le bas, la chute du coefficient d’e´change est moins importante due a` la persis-
tance d’un film liquide mince sur la surface supe´rieure horizontale du micro-tube. Pour la section
carre´e, le coefficient d’e´change pre`s de l’entre´e du tube est le´ge`rement supe´rieur a` celui de la sec-
tion triangulaire, et diminue moins rapidement a` cause du pe´rime`tre plus important. Pour la section
rectangulaire, la chute du coefficient d’e´change est plus progressive que dans les cas des sections
triangulaire et carre´e. Pour la section circulaire, ou` la tension de surface a un effet ne´gligeable, le
coefficient d’e´change tombe d’une valeur autour de 4 kW.m−2.s−1 a` une valeur d’un peu moins de
3 kW.m−2.s−1. Les sections non-circulaires ont toutes une performance meilleure que la section
circulaire dans la zone proche de l’entre´e du micro-tube.
FIGURE I.20 – Exemples des profils d’interfaces de´termine´s par Wang et Rose [122, 128] a`
diffe´rentes positions axiales, pour des e´coulements de condensation du R134a dans des tubes de
sections carre´e (areˆte interne = 1 mm), triangulaire e´quilate´rale (areˆte interne = 1 mm) et circu-
laire (diame`tre interne = 1 mm) avec une vitesse massique de 500 kg.m−2.s−1.
Pour des tubes plus petits, ces simulations montrent que l’ame´lioration des transferts thermiques est
plus e´leve´e vers l’entre´e, mais diminue apre`s une distance plus courte le long du tube. L’augmen-
tation de la vitesse massique provoque une augmentation de la longueur des transferts thermiques,
alors qu’aucun effet significatif de la vitesse massique n’a e´te´ trouve´. Cela peut eˆtre duˆ a` deux
raisons principales :
• Dans le calcul du cisaillement vapeur-liquide, c’est la vitesse de la phase liquide qui a e´te´
utilise´e et non pas la vitesse relative entre les phases vapeur et liquide.
• Malgre´ que le mode`le a e´te´ de´veloppe´ pour les conditions laminaires, la plupart des re´sultats
montre´s tombent dans la re´gion turbulente de la phase liquide. Ainsi, le mode`le ne prend pas
en compte la contribution de la diffusion turbulente qui devient de plus en plus importante
avec l’augmentation du nombre de Reynolds local de la phase liquide.
Plus tard, le mode`le pre´sente´ ci-dessus a e´te´ modifie´ dans le but d’e´tudier l’effet de l’inclinaison
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du micro-canal sur le coefficient d’e´change thermique moyen dans des sections carre´es d’areˆtes
internes 0.5, 1 et 3 mm [126]. L’angle d’inclinaison a e´te´ varie´ entre -90˚ (i.e. e´coulement des-
cendant) et +90˚ (i.e. e´coulement ascendant). Pour le micro-canal le plus petit (d’areˆte 0.5 mm),
le coefficient d’e´change est d’environ 10 kW.m−2.K−1 et inde´pendant de l’inclinaison lorsque la
distance de l’entre´e du micro-canal reste faible (Fig. I.22). A` cet endroit, l’e´coulement est domine´
par les forces de la tension de surface qui ge´ne`re un gradient de pression dans le film liquide. En-
suite, le coefficient d’e´change diminue et devient progressivement plus sensible a` l’inclinaison. A`
la sortie du canal, il en redevient quasiment inde´pendant. Pour le micro-canal d’areˆte 1 mm, la
valeur du coefficient d’e´change pre`s de l’entre´e du micro-tube (6 kW.m−2.K−1) est infe´rieure a`
celle trouve´e dans le micro-canal d’areˆte 0.5 mm, mais sa diminution le long du micro-tube est
plus progressive et plus sensible a` l’inclinaison. Pour le micro-canal d’areˆte 3 mm, la valeur du co-
efficient d’e´change pre`s de l’entre´e est plus faible que pour les deux autres micro-canaux (d’areˆtes
0.5 et 1 mm). Sa diminution est encore plus progressive. L’effet de la tension de surface est faible
et le coefficient d’e´change est plus sensible a` l’inclinaison du micro-canal que dans les deux autres
cas. La distribution des phases dans les cas des inclinaisons a` +90˚ et -90˚ est syme´trique, ce qui
n’est pas le cas pour l’inclinaison de 0˚ (i.e. le micro-canal horizontal) a` cause de l’effet de la
gravite´. Finalement, en raison des effets de la gravite´, la comparaison entre les cas des inclinaisons
a` +90˚ et -90˚ montre que les films liquides sont plus e´pais dans le cas de l’e´coulement ascendant
que dans le cas de l’e´coulement descendant pour la meˆme raison lie´e a` l’effet de gravite´.
FIGURE I.21 – E´volutions du coefficient d’e´change thermique interne moyen en fonction de la
position axiale obtenues nume´riquement par Wang et Rose [122, 128], pour des e´coulements de
condensation du R134a dans des tubes de sections carre´e (areˆte interne = 1 mm), triangulaire
e´quilate´rale (areˆte interne = 1 mm), circulaire (diame`tre interne = 1 mm) et rectangulaire (lon-
gueur interne = 1.5 mm, largeur interne = 1 mm) avec une vitesse massique de 500 kg.m−2.s−1.
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FIGURE I.22 – E´volutions du coefficient d’e´change thermique interne moyen en fonction de la
position axiale et de l’inclinaison du tube obtenues nume´riquement par Wang et Rose [126], pour
des e´coulements de condensation du R134a dans des tubes de sections carre´es d’areˆtes internes (a)
0.5 mm, (b) 1 mm et (c) 3 mm avec une vitesse massique de 500 kg.m−2.s−1.
Plus re´cemment, Wu et al. [138] ont de´veloppe´ un mode`le nume´rique stationnaire pour simu-
ler le film de condensation annulaire pour un e´coulement de la vapeur dans des micro-tubes de
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sections rectangulaires, de diame`tres hydrauliques 300, 200 et 100 μm. Une densite´ de flux de
chaleur uniforme a e´te´ impose´e sur le pe´rime`tre interne du micro-tube. L’e´coulement des conden-
sats a e´te´ divise´ en deux re´gions : la re´gion du film liquide et la re´gion du me´nisque. La pression
de disjonction n’est pas prise en compte dans le calcul et le profil de tempe´rature est suppose´
line´aire le long du film liquide mince. Les re´sultats montrent que les condensats dans le film mince
ont un profil de forme convexe sur la paroi late´rale. Le coefficient d’e´change thermique interne
moyen et la tempe´rature de la paroi ont e´te´ obtenus. Le coefficient d’e´change thermique moyenne´
sur le pe´rime`tre diminue fortement quand le titre massique en vapeur diminue. Des coefficients
d’e´change thermique internes de l’ordre de 1 MW.m−2.K−1 ont e´te´ obtenus pour les plus petits
tubes avec de la vapeur sature´e a` une pression de 2 bars et une densite´ de flux de chaleur de 30
W.cm−2. En ne´gligeant la conductivite´ thermique des parois du tube, la simulation a donne´ des
gradients de tempe´rature significatifs le long du pe´rime`tre, conduisant meˆme a` une diffe´rence de
tempe´rature de 6 K sur une distance de 40 μm, ce qui peut entraıˆner une conduction dans les parois
assez significative (ne´glige´e dans leur mode`le) meˆme en conside´rant un mate´riau de relativement
faible conductivite´ thermique comme l’acier.
Nebuloni et al. [78–83] ont pre´sente´ des mode`les nume´riques a` la fois bidimensionnel et tridi-
mensionnel pour la condensation d’un e´coulement annulaire avec des films liquides laminaires
dans des tubes de sections circulaires et non-circulaires. Leur me´thode est base´e sur un syste`me de
coordonne´es curviligne et mise en oeuvre en tenant en compte des effets suivants :
• le terme source de la tension de surface a e´te´ calcule´ en se basant sur la courbure tridimen-
sionnelle de l’interface vapeur-liquide.
• les contraintes de cisaillement axiales dues a` la vitesse de glissement entre les phases va-
peur et liquide ont e´te´ incluses (en utilisant les me´thodes conventionnelles de frottement
monophasique).
• le champ de gravite´ tridimensionnel et de´pendant du temps a e´te´ inclus (leur mode`le couvre
la gravite´ normale, la microgravite´, la gravite´ transitoire et le changement d’orientation de la
gravite´ avec le temps).
• les contributions instationnaires dans les e´quations de conservations de la masse et de la
quantite´ de mouvement et des contributions du flux de la quantite´ de mouvement ont e´te´
incluses dans ce mode`le.
• la re´sistance interfaciale, la pression de disjonction et le transfert de masse liquide-vapeur
ont e´te´ inclus, permettant ainsi au mode`le d’eˆtre utilise´ dans le cas des tubes de tre`s faibles
diame`tres hydrauliques (< 50 μm).
• les transferts thermiques conjugue´s.
En ce qui concerne le dernier point, en plus des conditions aux limites conventionnelles d’une den-
site´ de flux de chaleur (uniforme en temps et en espace) et d’une tempe´rature de paroi (uniforme et
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constante) impose´es, Nebuloni et al. [82] ont ajoute´ les effets des transferts thermiques conjugue´s
de conduction dans la paroi et d’e´change convectif avec le fluide secondaire. Ainsi, dans le cas
d’une densite´ de flux de chaleur impose´e, la conduction thermique dans la paroi dans les directions
axiale et pe´riphe´rique est prise en compte. Le mode`le a e´te´ compare´ avec les re´sultats nume´riques
obtenus par Wang et Rose [125,128], montrant un bon accord quand les nouvelles caracte´ristiques
du mode`le de Nebuloni et al. sont supprime´es. De plus, trois se´ries de donne´es expe´rimentales ex-
traites de la litte´rature sur les tubes de petits diame`tres hydrauliques ont e´te´ analyse´es et compare´es
avec les valeurs pre´dites par le mode`le nume´rique, montrant aussi un bon accord avec une erreur
moyenne de 11 %, tre`s proche de la gamme d’erreur expe´rimentale trouve´e dans la litte´rature pour
les mesures dans des petits tubes.
FIGURE I.23 – Champ du coefficient d’e´change thermique interne obtenu par Nebuloni et al. [81],
pour un e´coulement de condensation du R134a a` une tempe´rature de saturation de 50 ˚C et une
vitesse massique de 300 kg.m−2.s−1 dans un tube horizontal de section carre´e d’areˆte interne 1
mm et de tempe´rature de paroi uniforme de 44 ˚C.
La figure I.23 montre les simulations de Nebuloni et al. [81] pour la meˆme condition d’une
tempe´rature de paroi uniforme utilise´e par Wang et Rose [125, 128]. Ce graphe montre le champ
du coefficient d’e´change thermique interne suivant le pe´rime`tre et la longueur du tube, pour un
e´coulement de condensation du R134a a` une tempe´rature de saturation de 50 ˚C et une vitesse mas-
sique de 300 kg.m−2.s−1 dans un tube horizontal de section carre´e d’areˆte 1 mm et de tempe´rature
de paroi uniforme de 44 ˚C, illustrant des valeurs importantes de ce parame`tre pre`s de l’entre´e du
tube. Nebuloni et al. [80, 82, 83] ont e´galement simule´ des diffe´rents proble`mes de transferts ther-
miques conjugue´s, c’est a` dire incluant la conduction dans la paroi du tube, et ils ont compare´ leurs
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re´sultats nume´riques avec des donne´es expe´rimentales disponibles dans la litte´rature. La figure I.24
montre une autre simulation pour un e´coulement de condensation du R134a a` une tempe´rature de
saturation de 40 ˚C et une vitesse massique de 300 kg.m−2.s−1 dans un tube horizontal aplati de
diame`tre hydraulique 270 μm avec une densite´ de flux de chaleur dans la paroi uniforme de 25
kW.m−2. La variation du titre massique en vapeur entre l’entre´e et la sortie du tube est de 0.511.
La paroi est suppose´e en acier de conductivite´ thermique 16.5 W.m−1.K−1. Dans ce cas, la densite´
de flux de chaleur est uniforme autour du pe´rime`tre mais pas suivant la longueur du tube. Malgre´
que les variations de la densite´ de flux de chaleur local soient relativement faibles (moins de 10
% de la valeur moyenne), le coefficient d’e´change thermique interne pre´sente deux pics qui sont
environ 1.6 fois plus importants que la valeur moyenne, montrant les effets significatifs que peut
avoir la conduction axiale sur les transferts thermiques en condensation dans les petits tubes, pour-
tant souvent ne´glige´e.
FIGURE I.24 – Champ du coefficient d’e´change thermique interne obtenu par Nebuloni et al. [82],
pour un e´coulement de condensation du R134a a` une tempe´rature de saturation de 40 ˚C et une
vitesse massique de 300 kg.m−2.s−1 dans un tube horizontal aplati de diame`tre hydraulique interne
270 μm avec une densite´ de flux de chaleur dans la paroi uniforme de 25 kW.m−2.
Da Riva et al. [29–34] ont pre´sente´ un mode`le nume´rique tridimensionnel de la condensation du
R134a a` l’inte´rieur des tubes de sections circulaire et carre´e de diame`tres hydrauliques 1 mm.
Les vitesses massiques e´tudie´es sont comprises entre 50 et 1000 kg.m−2.s−1. La me´thode de
“VOF” a e´te´ utilise´e pour suivre l’interface vapeur-liquide, en prenant en compte les effets de
la contrainte de cisaillement interfaciale et de la tension de surface pour les deux ge´ome´tries cir-
culaire et carre´e, et l’effet de la gravite´ pour la ge´ome´trie circulaire uniquement. Les parois des
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tubes ont e´te´ conside´re´es isothermes a` une tempe´rature de 30 ˚C, alors que le re´frige´rant a e´te´
conside´re´ a` une tempe´rature de saturation de 40 ˚C. Le titre massique en vapeur en entre´e du tube
est e´gal a` 1 et la vapeur est condense´e jusqu’a` une valeur du titre fixe´e a` 0.3. Le proble`me est traite´
en stationnaire, justifie´ par les auteurs par le fait que les visualisations des re´gimes d’e´coulement
dans les e´tudes expe´rimentales montrent que le re´gime d’e´coulement, dans ces gammes de vitesse
massique et de titre massique en vapeur, est la plupart du temps le re´gime annulaire sans pre´sence
de vagues [25, 26, 48].
(a) (b) 
FIGURE I.25 – Comparaisons entre les coefficients d’e´change thermique internes mesure´s par
Matkovic et al. [66] et les coefficients d’e´change thermique internes calcule´s par Da Riva et al. [34]
avec (a) l’approche du film liquide laminaire et (b) l’approche SST k-w, pour des e´coulements de
condensation du R134a dans un tube de section circulaire de diame`tre interne 1 mm avec des
vitesses massiques comprises entre 100 et 1000 kg.m−2.s−1.
L’influence de la turbulence du film de condensation est analyse´e, en adoptant deux approches de
calcul diffe´rentes :
• L’approche re´fe´re´e a` un film liquide laminaire qui correspond a` l’hypothe`se que l’e´coulement
est laminaire dans la phase liquide. La turbulence est traite´e par un mode`le k-w modifie´
[33], qui de´couple la formulation standard d’un faible nombre de Reynolds de la viscosite´
turbulente et met la a` ze´ro dans le film liquide.
• L’approche re´fe´re´e a` SST k-w qui adopte le mode`le SST k-w a` faible nombre de Reynolds
[71] a` travers tout le domaine de calcul.
Les re´sultats nume´riques des ge´ome´tries de sections circulaire et carre´e ont e´te´ valide´s par les
donne´es expe´rimentales de Matkovic et al. [66] obtenues avec un tube de section circulaire de
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diame`tre interne 0.96 mm (Fig. I.25) et par celles de Del Col et al. [35] obtenues avec un tube
de section carre´e de diame`tre hydraulique interne 1.18 mm (Fig. I.26). Pour le tube de section
circulaire, les donne´es expe´rimentales sont bien pre´dites avec l’approche du film liquide laminaire
pour des vitesses massiques comprises entre 100 et 200 kg.m−2.s−1 (619≤ ReLO ≤ 1239) et avec
l’approche SST k-w pour des vitesses massiques comprises entre 400 et 1000 kg.m−2.s−1 (2478
≤ ReLO ≤ 6194) avec une de´viation moyenne de 4 % et un e´cart-type de 14 %. Pour le tube de
section carre´e, la comparaison entre les simulations nume´riques et les donne´es expe´rimentales a
e´te´ faite a` une grande vitesse massique de 800 kg.m−2.s−1 dans le but de ne´gliger l’effet de la
gravite´ dans les re´sultats expe´rimentaux, qui n’est pas prise en compte dans le mode`le. Un bon
accord a e´te´ trouve´.
FIGURE I.26 – Comparaisons entre les coefficients d’e´change thermique internes calcule´s avec
l’approche SST k-w de Da Riva et al. [32] et les coefficients d’e´change thermique internes mesure´s
par Del Col et al. [35], pour la condensation du R134a dans un tube de section carre´e de diame`tre
hydraulique interne 1 mm avec une vitesse massique autour de 800 kg.m−2.s−1.
Ensuite, les re´sultats des simulations nume´riques du tube de section circulaire obtenus avec l’ap-
proche du film liquide laminaire ont e´te´ compare´s avec les simulations nume´riques de Wang et
Rose [123, 128] qui supposent aussi dans leur mode`le un film liquide laminaire. La figure I.27a
montre la comparaison entre ces simulations pour des vitesses massiques allant de 50 a` 1000
kg.m−2.s−1. Un bon accord a e´te´ mis en e´vidence. De plus, sous l’hypothe`se d’un e´coulement
laminaire de la phase liquide, des donne´es expe´rimentales a` basses vitesses massiques de 100 et
200 kg.m−2.s−1 ont e´te´ pre´dites d’une fac¸on satisfaisante. Quasiment aucun effet de la vitesse
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massique sur le coefficient d’e´change thermique interne a e´te´ indique´. Ce re´sultat est ge´ne´ralement
non cohe´rent avec les donne´es expe´rimentales disponibles dans la litte´rature [7, 59, 66]. En outre,
il a e´te´ mis en e´vidence qu’a` basse vitesse massique du R134a dans le tube de section circulaire,
l’e´coulement de condensation laminaire est affecte´ par la gravite´. Le liquide condense´ dans la
moitie´ supe´rieure du tube est draine´ vers la partie infe´rieure sous l’effet de la gravite´, alors que dans
la partie supe´rieure du tube, l’e´paisseur du film liquide reste quasiment uniforme inde´pendamment
du titre massique en vapeur et de la vitesse massique (Fig. I.27b). La tre`s faible influence de la
vitesse massique sur le coefficient d’e´change a e´te´ attribue´e a` la conductivite´ thermique turbu-
lente nulle et a` la contribution du bas du tube au flux de chaleur global dans la section du tube.
L’e´coulement turbulent de la phase liquide est trouve´ quasi parfaitement annulaire. L’e´paisseur des
condensats est axisyme´trique et croissante le long du tube.
FIGURE I.27 – (a) Comparaisons entre les coefficients d’e´change thermique internes calcule´s par
Da Riva et al. [34] et les pre´dictions du mode`le de Wang et Rose [123,128], pour des e´coulements
de condensation du R134a dans un tube de section circulaire de diame`tre interne 1 mm avec des
vitesses massiques comprises entre 50 et 1000 kg.m−2.s−1 ; (b) Profils des interfaces calcule´s par
Da Riva et al. [34], pour des e´coulements de condensation du R134a dans le meˆme tube avec des
vitesses massiques de 100 et 1000 kg.m−2.s−1.
Finalement, les effets de la tension de surface et de la ge´ome´trie du tube ont e´te´ analyse´s. Il a
e´te´ mis en e´vidence que la prise en compte de la tension de surface conduit a` une ame´lioration
des transferts thermiques, notamment dans les ge´ome´tries a` coins vifs ou` le liquide est pousse´
vers les coins, entraıˆnant une intensification des transferts thermiques au niveau des films liquides
minces qui sont ainsi obtenus. Les figures I.28a et I.28b montrent les ame´liorations des coeffi-
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cients d’e´change thermique internes cause´es par l’effet de la tension de surface dans une meˆme
ge´ome´trie carre´e et par l’effet de la ge´ome´trie carre´e a` coins vifs par rapport a` la ge´ome´trie circu-
laire en pre´sence de la tension de surface, respectivement.
(a) (b) 
FIGURE I.28 – (a) E´volutions du coefficient d’e´change thermique interne en fonction du titre mas-
sique en vapeur calcule´es par Da Riva et al. [33], pour des e´coulements de condensation du R134a
dans un tube de section carre´e de diame`tre hydraulique interne 1 mm avec une vitesse massique de
100 kg.m−2.s−1, avec et sans prise en compte de la tension de surface ; (b) Comparaisons entre les
coefficients d’e´change thermique internes calcule´s par Da Riva et al. [33], pour des e´coulements
de condensation du R134a dans deux tubes de ge´ome´tries circulaire et carre´e de diame`tres hydrau-
liques 1 mm avec deux vitesses massiques de 100 et 800 kg.m−2.s−1, avec prise en compte de la
tension de surface.
Pour des faibles vitesses massiques de l’ordre de quelques dizaines de kg.m−2.s−1, assez peu
d’e´tudes expe´rimentales et nume´riques ont e´te´ re´alise´es.
E´tudes expe´rimentales et nume´riques
Me´de´ric et al. [67] ont e´tudie´ la condensation convective a` l’inte´rieur de 3 tubes transparents
de sections circulaires de diffe´rents diame`tres 10, 1.1 et 0.56 mm, permettant la visualisation des
diffe´rentes structures d’e´coulement obtenues. Dans leurs expe´riences, la longueur capillaire est
e´gale a` 1.55 mm pour le n-pentane. Ainsi, trois cas diffe´rents ont e´te´ analyse´s : si le diame`tre
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du tube est bien infe´rieur a` la longueur capillaire (Dh 
 Lcap), les forces capillaires dominent
l’e´coulement. Si le diame`tre du tube est bien supe´rieur a` la longueur capillaire (Dh  Lcap),
les forces de gravite´ dominent l’e´coulement. Finalement, si le diame`tre du tube est proche de la
longueur capillaire, les forces capillaires et les forces de gravite´ se concurrencent. Les instabilite´s
observe´es dans l’e´coulement de condensation ont e´te´ analyse´es avec un inte´reˆt particulier pour
e´tudier la formation pe´riodique des ponts liquides a` la fin de la zone annulaire.
Pour des tubes de faibles diame`tres (Dh 
 Lcap), du fait du fort confinement et des faibles vitesses
massiques mises en jeu, les hypothe`ses suivantes peuvent eˆtre effectue´es pour e´tablir des mode`les
nume´riques :
• e´coulements axisyme´triques, incompressibles et laminaires.
• transfert de quantite´ de mouvement (i.e. pression de recul) a` l’interface ne´glige´e.
• conditions exte´rieures (tempe´rature et coefficient d’e´change du fluide secondaire avec les
parois du tube) constantes et uniformes.
• transfert de chaleur dans le film liquide purement conductif (i.e. hypothe`se de Nusselt).
• sous-refroidissement du liquide ne´glige´.
Un mode`le base´ sur cette approche a e´te´ e´tabli en re´gime stationnaire et propose´ par Miscevic et
al. [73]. Ce mode`le de´crit se´pare´ment les deux phases vapeur et liquide. La spe´cificite´ de ce mode`le
est qu’il prend en compte le couplage entre l’interface cylindrique (i.e. zone du film liquide mince)
et l’interface he´misphe´rique (i.e. le me´nisque principal). La configuration ge´ome´trique conside´re´e
et les conditions aux limites impose´es sont repre´sente´es sche´matiquement sur la figure I.29.
FIGURE I.29 – Repre´sentation sche´matique de la configuration ge´ome´trique conside´re´e et des
conditions aux limites impose´es par Miscevic et al. [73]. Le refroidissement est assure´ par la circu-
lation d’un fluide secondaire dont la tempe´rature et le coefficient d’e´change avec les parois externes
du tube sont uniformes sur toute la longueur du tube. L’e´coulement est suppose´ axisyme´trique.
La configuration e´tudie´e est celle utilise´e dans la the`se de Me´de´ric [68] :
• un tube de section circulaire de diame`tre interne 560 μm.
• le fluide frigorige`ne est le n-pentane.
• la gamme de vitesse massique est comprise entre 3 et 15 kg.m−2.s−1.
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Dans ce mode`le, un profil radial line´aire de vitesse de la phase liquide a e´te´ suppose´, et la contrainte
de cisaillement a` l’interface a e´te´ calcule´e en se basant sur la vitesse relative entre les deux phases.
En e´crivant le mode`le en adimensionnel, un groupe de cinq nombres a e´te´ identifie´ par les auteurs :
• le nombre capillaire Ca = μlG
ρlσ
repre´sentant le rapport entre les effets visqueux et les effets
de la tension de surface.
• le nombre d’e´bullition Bo = Hm(Tsat−Text)
Gv
repre´sentant l’intensite´ des transferts de chaleur.
• la viscosite´ dynamique re´duite μ¯ = μv
μl
.
• la densite´ re´duite ρ¯ = ρv
ρl
.
• le nombre de Reynolds liquide en e´coulement monophasique Rel0 = 2GRμl .
Afin d’analyser l’influence de chacun de ces nombres adimensionnels sur l’e´volution des diffe´rentes
variables, les valeurs de Ca, Bo, μ¯, ρ¯ et Rel0 ont e´te´ inde´pendamment fixe´es. Un re´sultat de simu-
lation typique de la distribution des phases est pre´sente´ dans la figure I.30 ou` l’interface vapeur-
liquide est montre´e en trois dimensions.
FIGURE I.30 – Illustration de l’influence d’une augmentation d’un facteur 10 de la densite´ re´duite
sur la de´formation du profil de l’interface lorsque le nombre capillaire est faible (Ca = 10−7). La
figure du haut est obtenue pour une densite´ re´duite de 5×10−4 et celle du bas pour une densite´
re´duite de 5×10−3. Dans les deux cas, la longueur diphasique est e´gale a` 7.2Rt.
Les effets des nombres capillaire et d’e´bullition sur le nombre de Nusselt moyen ont e´te´ parti-
culie`rement analyse´s (Fig. I.31). Il a e´te´ trouve´ que quand le nombre d’e´bullition augmente (i.e. la
densite´ de flux de chaleur augmente), comme la chaleur totale de´gage´e en condensation comple`te
est la meˆme, la longueur diphasique diminue. Dans la zone de jonction entre la zone du film liquide
mince (ou` le deuxie`me rayon de courbure n’intervient pas) et le me´nisque principal he´misphe´rique,
l’effet de la deuxie`me courbure devient pre´ponde´rant. La multiplication de la courbure moyenne
par un facteur quasiment e´gal a` deux entraıˆne une diffe´rence de pression importante dans le liquide
sur une courte distance. Cette diffe´rence doit eˆtre compense´e par les frottements visqueux. Il en
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re´sulte une re´duction de l’e´paisseur du film liquide au niveau de la jonction des deux zones, condui-
sant a` une augmentation importante de la vitesse massique du liquide. Par conse´quent, les transferts
thermiques dans la zone de jonction sont importants. En outre, quand le nombre d’e´bullition aug-
mente, la de´formation de l’interface devient moins importante a` cause de la petite longueur du
me´nisque et les e´paisseurs maximales du film liquide diminuent, ce qui entraıˆne une augmenta-
tion du nombre de Nusselt moyen. Quand le nombre capillaire augmente (i.e. les forces de tension
de surface diminuent) pour le meˆme nombre d’e´bullition (i.e. la meˆme longueur diphasique), la
de´formation de l’interface du me´nisque devient plus importante. Ainsi, l’intensite´ des transferts
thermiques diminue. Quand la densite´ re´duite augmente, les effets des forces visqueuses dimi-
nuent et une de´formation plus importante de l’interface se produit, ce qui entraıˆne des transferts
thermiques moins intenses. Pour des nombres de Reynolds liquide comprises entre 1 et 100, les
inerties des phases vapeur et liquide sont ne´gligeables et la courbure de l’interface reste la meˆme, le
nombre de Nusselt moyen reste ainsi constant. Au dela` d’un nombre de Reynolds liquide de 100, si
le nombre capillaire est petit, le profil de l’interface devient plus re´gulier. Ce lissage entraıˆne alors
une re´duction de l’e´paisseur moyenne du film liquide et par suite une augmentation du nombre de
Nusselt moyen. Si le nombre capillaire est grand, l’augmentation du nombre de Reynolds liquide
conduit aussi a` lisser l’interface, mais une grande valeur du nombre capillaire ne permet pas de
maintenir un film mince au niveau de la re´gion de transition entre le me´nisque principal et le film
mince, donc le nombre de Nusselt moyen diminue.
FIGURE I.31 – E´volutions du nombre de Nusselt interne moyen dans la zone annulaire en fonc-
tion du nombre d’e´bullition obtenues par le mode`le 1D stationnaire de Miscevic et al. [73], pour
diffe´rents nombres capillaires et une densite´ de flux de chaleur uniforme.
Suite au mode`le stationnaire de Miscevic et al. [73], un mode`le instationnaire base´ sur la meˆme
configuration ge´ome´trique et les meˆmes conditions aux limites a e´te´ de´veloppe´ par Piaud et al. [90].
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Selon les valeurs choisies des nombres adimensionnels, des oscillations de la longueur diphasique
(i.e. longueur annulaire) et de la vitesse massique de la phase liquide a` la sortie du condenseur
dues a` des me´canismes de condensation intrinse`ques ont e´te´ obtenues (Fig. I.32a). La variation du
nombre de Nusselt en fonction du temps a ainsi e´te´ de´termine´e (Fig. I.32b).
(a) (b) 
FIGURE I.32 – Exemples d’oscillations entretenues (a) de la vitesse massique en aval de la zone de
condensation et (b) du nombre de Nusselt interne moyen obtenues par le mode`le 1D instationnaire
de Piaud et al. [90], pour un nombre d’e´bullition de 3×10−2 et un nombre capillaire de 5×10−6.
Le nombre d’e´bullition de transition entre stationnaire et instationnaire a pu eˆtre calcule´ pour
des valeurs constantes des autres nombres adimensionnels. Deux types d’instabilite´s ont e´te´ dis-
tingue´s : l’instabilite´ convective et l’instabilite´ absolue. L’instabilite´ convective est caracte´rise´e
par des oscillations entretenues de l’interface vapeur-liquide. L’instabilite´ absolue correspond a` la
formation d’un pont liquide conduisant a` un de´tachement d’une bulle. La frontie`re entre les si-
tuations stable et instable dans le repe`re (Bo, Ca) a e´te´ de´termine´e qualitativement (Fig. I.33).
Le re´gime stable est obtenu a` des grandes valeurs du nombre d’e´bullition (i.e. petites longueurs
diphasiques). Quand le nombre capillaire est tre`s faible, la transition entre les re´gimes stable et
instable a e´te´ obtenue a` un nombre d’e´bullition autour de 0.08. Il a e´te´ trouve´ que cette valeur est
proche de la plus petite longueur d’onde instable (λ ≈ 2πRt ⇔ Bo ≈ 1/(4π)) de l’instabilite´ de
Rayleigh-Plateau. L’augmentation du nombre capillaire entraıˆne un roˆle plus important des forces
visqueuses conduisant a` des re´gimes stables a` un nombre d’e´bullition plus faible. A` des valeurs
interme´diaires du nombre capillaire, la diminution du nombre d’e´bullition conduit d’abord a` l’ap-
parition de l’instabilite´ convective et puis a` l’apparition de l’instabilite´ absolue. Dans la zone de
l’instabilite´ convective, la croissance de la perturbation n’est pas suffisamment rapide en compa-
raison avec le temps d’advection pour obtenir une formation de pont liquide. Par contre, pour la
plus petite valeur du nombre d’e´bullition, des longueurs d’onde plus importantes sont autorise´es et
la croissance est plus rapide, ce qui peut expliquer la transition a` l’instabilite´ absolue. Qualitative-
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ment, cette phe´nome´nologie est en accord avec les visualisations expe´rimentales de Me´de´ric [68].
FIGURE I.33 – Repre´sentation qualitative de la carte d’e´coulement dans le repe`re (Bo, Ca) ob-
tenue par Piaud et al. [90]. “S”, “C.I” et “A.I” repre´sentent le re´gime stable, la zone d’instabilite´
convective et la zone d’instabilite´ absolue, respectivement.
I.2.2.2 Phase vapeur disperse´e : re´gime a` bulles
E´tudes expe´rimentales
Comme mentionne´ pre´ce´demment, beaucoup moins d’e´tudes expe´rimentales et nume´riques ont
e´te´ re´alise´es sur le re´gime a` bulles (allonge´es et sphe´riques), a` cause de la complexite´ des formes
des interfaces et des faibles puissances thermiques e´vacue´es dans ce re´gime relativement au re´gime
annulaire. La plupart de ces e´tudes a e´te´ effectue´e sur le processus de collapsus des bulles de va-
peur sphe´riques dans des situations acade´miques, dans lesquelles les bulles (en mouvement ou sans
mouvement) sont entoure´es par un milieu liquide environnant infini.
Odaymet et al. [84] ont e´tudie´ les re´gimes d’e´coulement et les transferts thermiques lors de la
condensation de l’eau a` l’inte´rieur d’un tube horizontal en silicium de section carre´e de diame`tre
hydraulique 305 μm avec des basses vitesses massiques comprises entre 4 et 31 kg.m−2.s−1. Six
re´gimes d’e´coulement ont e´te´ identifie´s dans le micro-tube : le re´gime mixte, le re´gime “churn”,
le re´gime annulaire, le re´gime a` poches/bouchons (i.e. a` bulles de Taylor ou a` bulles allonge´es), le
re´gime a` anneau de liquide et le re´gime annulaire/a` bulles. Les aspects hydraulique et thermique
ont particulie`rement e´te´ e´tudie´s dans le re´gime a` bulles allonge´es. Les vitesses moyennes des bulles
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et des bouchons (i.e. des ponts) liquides ont e´te´ mesure´es. La vitesse moyenne des films liquides
entourant les bulles a e´te´ calcule´e en se basant sur la vitesse des bulles et sur l’hypothe`se que la
section de la vapeur vaut 81 % de la section du tube pour une bulle allonge´e dans un tube de section
carre´e [44]. Les re´sultats ont montre´ que toutes les bulles allonge´es dans le micro-tube ont la meˆme
vitesse instantane´e. Cependant, la vitesse de chaque bulle fluctue le long du tube a` cause de l’im-
pulsion re´sultant du de´tachement d’une nouvelle bulle de vapeur (suivie par un bouchon de liquide)
a` l’entre´e du micro-tube. L’influence de la vitesse massique du fluide sur les vitesses moyennes des
bulles allonge´es, des films liquides entourant les bulles et des ponts liquides a e´te´ mise en e´vidence
(Fig. I.34). En effet, en augmentant la vitesse massique du fluide, la vitesse moyenne de la vapeur
(i.e. des bulles) augmente, ce qui augmente e´videmment la vitesse moyenne des ponts liquides
qui se trouvent de part et d’autre de chaque bulle. De plus, l’augmentation de la vitesse moyenne
des bulles re´sulte en un cisaillement plus important a` l’interface entre chaque bulle et le liquide
environnant. Les films liquides deviennent plus minces et leur vitesse moyenne augmente.
FIGURE I.34 – E´volutions des vitesses moyennes des bulles allonge´es, des films et des bou-
chons liquides en fonction de la vitesse massique de´termine´es par Odaymet et al. [84], pour des
e´coulements de l’eau dans un tube de section carre´e de diame`tre hydraulique interne 350 μm avec
des vitesses massiques comprises entre 4 et 31 kg.m−2.s−1.
Les auteurs ont aussi de´termine´ expe´rimentalement les coefficients d’e´change thermique internes
locaux au niveau des bulles allonge´es a` l’aide des tempe´ratures locales mesure´es dans les parois
de la section d’essais. Les influences du titre massique en vapeur et de la vitesse massique du
fluide sur le coefficient d’e´change thermique interne ont e´te´ e´tudie´es (Fig. I.35). En augmentant le
titre ou la vitesse massique, les coefficients d’e´change thermique internes locaux augmentent. Une
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comparaison avec quelques mode`les de pre´diction de la litte´rature montre que ces derniers sures-
timent toujours les coefficients d’e´change thermique internes locaux et moyens, sauf la corre´lation
de Dobson et Chato [36] qui donne une pre´diction raisonnable de ces coefficients d’e´change ther-
mique internes avec une de´viation maximale de 10 %.
(a) 
(b) 
FIGURE I.35 – E´volutions (a) du coefficient d’e´change thermique interne local en fonction du
titre massique en vapeur et (b) du coefficient d’e´change thermique interne moyen en fonction de
la vitesse massique du fluide de´termine´es par Odaymet et al. [84], pour des e´coulements de l’eau
dans un tube de section carre´e de diame`tre hydraulique interne 350 μm avec des vitesses massiques
comprises entre 14 et 31 kg.m−2.s−1. Comparaisons avec des mode`les de pre´diction du coefficient
d’e´change thermique interne de la litte´rature.
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E´tudes analytiques et nume´riques
Dans ce qui suit, nous de´crirons les principaux mode`les de la litte´rature permettant de pre´dire
l’e´volution de la taille d’une bulle de vapeur en de´se´quilibre thermique avec son environnement.
Nous rappellerons les mode`les et les re´sultats obtenus en condensation d’une bulle dans un milieu
au repos, puis au sein d’un e´coulement uniforme. Le parame`tre principal permettant de de´finir le
collapsus d’une bulle sphe´rique est le nombre de Jakob de´fini par :
Ja =
ρlcpl(Tsat − T∞)
ρvv
(I.109)
ou` T∞ est la tempe´rature du liquide entourant la bulle de vapeur. Le nombre de Jakob repre´sente le
rapport entre la quantite´ d’e´nergie pouvant eˆtre rec¸ue par unite´ de volume du liquide et la quantite´
d’e´nergie ne´cessaire pour condenser une unite´ de volume de vapeur.
Condensation dans un liquide au repos Meˆme a` grand nombre de Jakob, l’hypothe`se
de couche limite mince ne permet de de´crire l’e´volution de la bulle que durant les tous premiers
instants de la condensation. La loi correspondante s’e´crit [39] :
4Ja2dl
πR20
t =
2R0
3R(t)
+
1
3
(
R(t)
R0
)2
− 1 (I.110)
ou` R0 est le rayon initial de la bulle et dl est la diffusivite´ thermique du liquide. Cette expression
conduit a` des temps de collapsus infinis. Elle n’est valable qu’au tout de´but de la condensation.
Un de´veloppement limite´ de l’e´quation I.110 quand R(t) tend vers R0 conduit a` une vitesse de
de´placement de l’interface en t−1/2 :
dR
dt
= −Ja
√
3dl
2πt
(I.111)
Dans le cas de tre`s faibles nombres de Jakob (Ja < 0.01), l’e´volution de la bulle est quasi-statique
et l’interface se de´place tellement lentement que le champ de tempe´rature dans la couche limite
correspond au re´gime diffusif :
Nu(t) = −2 ρvlv
klΔT
R
dR
dt
= 2 (I.112)
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Cette e´quation apre`s inte´gration permet de calculer l’e´volution du rayon de la bulle :
R2(t) = R20 − 2Ja dl t (I.113)
Contrairement a` l’expression pre´ce´dente, on obtient une valeur finie pour le temps de collapsus
tc = R
2
0/(2Ja dl).
Des simulations nume´riques effectue´es par Okhotsimskii [85] et Legendre et al. [61] ont permis
d’obtenir l’e´volution du rayon de la bulle au cours de toute la condensation. L’e´volution du rayon
adimensionnel γ = R(t)/R0 est reporte´e sur la figure I.36 en fonction du temps adimensionnel
τ/Ja = dl t/R
2
0. D’apre`s ces simulations nume´riques, un temps de collapsus des bulles peut eˆtre
estime´ :
tc =
πR20
8Ja dl
((π
4
)3/2
+
√
Ja
)−2/3
(I.114)
avec : tc → R
2
0
2Ja dl
quand Ja→ 0 et tc → πR
2
0
8dl
Ja−4/3 quand Ja→∞
La solution a` grand Jakob (e´quation I.111) n’est valable que pour Ja = 10 et Ja = 100 et aux
faibles temps lorsque la couche limite thermique est encore mince. Ces re´sultats sont utilisables
tant que la diffusion dans la couche limite thermique est ne´gligeable devant l’advection radiale. Il
n’existe pas de loi asymptotique pre´disant l’e´volution du rayon de la bulle de son rayon initial a`
sa disparition, d’ou` le manque de pre´vision fiable du temps de collapsus. Au de´but de la conden-
sation, la couche limite thermique est fine meˆme a` petit nombre de Jakob. Ensuite, pour des temps
interme´diaires, la couche limite grossit et a une e´paisseur comparable au rayon de la bulle. Enfin,
quand la couche limite est devenue suffisamment e´paisse, l’e´volution de la bulle est quasi-statique
meˆme a` grand nombre de Jakob.
Condensation dans un e´coulement uniforme Quand un e´coulement uniforme est impose´
autour de la bulle de vapeur, la pre´sence d’une vitesse relative entre le liquide et la bulle entraıˆne
une diminution de l’e´paisseur de la couche limite thermique, ce qui ame´liore les transferts ther-
miques et acce´le`re la condensation.
Wittke et Chao [136] ont re´solu nume´riquement l’e´coulement potentiel autour d’une bulle en
condensation diffusive en conside´rant le champ de tempe´rature obtenu avec l’hypothe`se de couche
limite thermique mince. Les re´sultats nume´riques sont en bon accord avec leurs mesures dans de
l’eau pour des nombres de Peclet initiaux tre`s e´leve´s (1000 < Pe0 < 7000) et par conse´quent des
nombres de Reynolds importants (Re > 600).
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FIGURE I.36 – E´volutions du rayon d’une bulle de vapeur se condensant au cours du temps dans
un milieu infini au repos obtenues nume´riquement par Okhotsimskii [85] et Legendre et al. [61],
pour diffe´rents nombres de Jakob : ······ Ja = 0.1, - - - Ja = 1, −−− Ja = 10, −-− Ja = 100.
Superposition des donne´es obtenues par (1) l’e´quation I.110 et (2) l’e´quation I.113.
Parmi les e´tudes re´alise´es, une des plus significatives est celle de Chen et Mayinger [21] qui ont
utilise´ l’interfe´rome´trie holographique et la visualisation par came´ra rapide pour de´duire le trans-
fert de chaleur a` l’interface de bulles de vapeur injecte´es dans un liquide sous-refroidi. La vitesse
du liquide (eau, R113, e´thanol, propanol) e´tait tre`s faible. L’aspect convectif e´tait donc tre`s impor-
tant et les nombres de Reynolds e´leve´s (300 < Re < 8000 et 1 < Ja < 80). Ils ont propose´ une
relation lissant l’e´volution du rayon des bulles dans leurs expe´riences de la forme :
R(t) = R0
(
1− 0.14Re0.7Pr1/2 dl
R20
t
)0.9
(I.115)
En suivant la me´thode de´veloppe´e par Ruckenstein et Davis [96] pour l’e´bullition, Moalem et
al. [75] ont obtenu la relation suivante :
γ =
[
1− 3
8
√
πPe0Ja
−1τ
]0.9
(I.116)
Des simulations nume´riques effectue´es par Legendre et al. [61] montrent que deux re´gimes sont
observe´s selon la valeur de C = (dR/dt)/u (Fig. I.37). Au de´but de la condensation, la vitesse
interfaciale est tre`s importante. Ensuite, l’advection de l’e´coulement moyen influence la conden-
sation d’autant plus tardivement que Ja est grand et Re0 est petit. La principale diffe´rence avec
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l’e´bullition est qu’en condensation pour certaines conditions, l’e´coulement n’a aucune influence
sur toute la condensation de la bulle (e.g. Re = 1 et Ja = 1). En condensation le rayon de la bulle
de´croıˆt au cours du temps et l’e´paisseur de la couche limite ne cesse d’augmenter. Les pre´dictions
de Chen et Mayinger sont aussi reporte´es sur la figure I.37. Lorsque C < 1 (i.e. Re0/Ja grand),
les re´sultats nume´riques sont bien lisse´s par la loi empirique I.115 de Chen et Mayinger. Quand le
rapport Re0/Ja diminue (i.e. pour les faibles Re0 sur la figure I.37), l’advection radiale devient
importante et la relation I.115 n’est plus valable et le temps de collapsus est sous-estime´. La figure
I.37 peut eˆtre utilise´e pour donner une corre´lation empirique du temps de collapsus tc(Re0) en
fonction du temps de collapsus dans un liquide au repos tc(0) donne´ par l’e´quation I.114 :
tc(Re0) =
tc(0)(
1 + (0.079Ja−1/3Re0.70 Pr1/2)
2
)1/2 (I.117)
FIGURE I.37 – E´volutions du rayon d’une bulle de vapeur se condensant au cours du temps dans
un e´coulement uniforme obtenues nume´riquement par Legendre et al. [61], pour (a) Ja = 1 et (b)
Ja = 10 a` diffe´rents nombres de Reynolds : ◦Re0 = 1,  Re0 = 10,  Re0 = 100,  Re0 = 500,
- - - u∞ = 0 (liquide au repos), ······ e´quation I.115.
Le transfert thermique interfacial est identique au transfert thermique obtenu en l’absence d’un
e´coulement tant que la vitesse de l’interface est pre´ponde´rante (Fig. I.38). L’e´coulement moyen
affecte l’e´volution du nombre de Nusselt seulement quand Re0/Ja est grand. Le transfert interfa-
cial diminue au cours du temps a` cause de l’e´paississement de la couche limite thermique et atteint
meˆme des valeurs infe´rieures a` 2 obtenues dans le cas de la diffusion pure. Ce comportement est lie´
aux effets d’histoire thermiques et dynamiques croissants. Le transfert thermique est loin de suivre
l’e´volution quasi-statique calcule´e pour une sphe`re de meˆme rayon mais qui n’e´volue pas au cours
du temps. Il n’y a pas de loi ge´ne´rale d’e´volution du nombre de Nusselt.
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FIGURE I.38 – E´volutions du nombre de Nusselt instantane´ pour une bulle de vapeur se conden-
sant dans un e´coulement uniforme pour Ja = 1 (symboles vides) et Ja = 10 (symboles pleins) a`
diffe´rents nombres de Reynolds : ◦Re0 = 0.1,  Re0 = 1,  Re0 = 10,  Re0 = 100. Superpo-
sition des donne´es obtenues dans un milieu infini au repos : −−− Ja = 1, ······ Ja = 10, - - - Nu
quasi-statique.
Finalement, Kalman et Ullmann [56] et Kalman et Mori [57] ont montre´ que, inde´pendamment
de la vitesse relative entre la bulle de vapeur et le liquide environnant (au repos ou en e´coulement
uniforme), la forme de la bulle aussi a une influence non ne´gligeable sur sa vitesse de condensation.
Pour re´sumer, les e´tudes expe´rimentales, analytiques et nume´riques les plus connues dans la
litte´rature re´alise´es sur la condensation a` l’inte´rieur des tubes ont e´te´ passe´es en revue. Ces e´tudes
ont e´te´ effectue´es sur des tubes de diffe´rents diame`tres hydrauliques, ge´ome´tries et inclinaisons, et
pour diffe´rents re´frige´rants et vitesses massiques. Cependant, la majorite´ de ces e´tudes concernent
les e´coulements a` grandes vitesses massiques supe´rieures a` 100 kg.m−2.s−1. En outre, le re´gime
annulaire a e´te´ e´tudie´ en priorite´ par rapport aux autres re´gimes d’e´coulement, a` cause des trans-
ferts thermiques majeurs qui ont lieu dans ce re´gime. Finalement, les e´tudes en nombre modeste
re´alise´es sur le re´gime a` bulles ont cible´ la condensation dans un milieu infini au repos et en
e´coulement uniforme. En conclusion, des e´tudes expe´rimentales et nume´riques sur la condensation
a` faibles vitesses massiques et pour les diffe´rents re´gimes d’e´coulement restent a` eˆtre effectue´es.
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I.3 Taux de vide
Le taux de vide est un des parame`tres les plus importants utilise´ pour la caracte´risation des
e´coulements diphasiques. C’est une grandeur physique essentielle pour la de´termination de plu-
sieurs autres parame`tres (e.g. la vitesse relative des phases vapeur et liquide), pour les mode`les de
pre´diction des transitions de re´gimes d’e´coulement, pour les transferts thermiques et pour les pertes
de charges. Dans les paragraphes suivants, les corre´lations du taux de vide les plus connues dans la
litte´rature, de´veloppe´es pour la condensation dans des tubes de petits diame`tres hydrauliques, sont
pre´sente´es.
I.3.1 Mode`le ge´ne´ral et vitesse de glissement
L’expression ge´ne´rale de la relation entre le taux de vide et le titre massique en vapeur s’e´crit :
α =
[
1 +
(
1− x
x
)(
ρv
ρl
)
S
]−1
(I.118)
ou` α est le taux de vide, x est le titre massique en vapeur, ρv et ρl sont les densite´s des phases
vapeur et liquide, respectivement, et S est le rapport des vitesses moyennes des deux phases connu
aussi sous le nom de vitesse de glissement et de´finie comme suivant :
S =
uv
ul
(I.119)
I.3.2 Mode`le homoge`ne
I.3.2.1 Taux de vide homoge`ne
Pour des vitesses des deux phases e´gales (S = 1), l’expression du taux de vide correspond a`
l’expression du mode`le homoge`ne :
αH =
[
1 +
(
1− x
x
)(
ρv
ρl
)]−1
(I.120)
Le mode`le du taux de vide homoge`ne est raisonnablement pre´cis dans des conditions limite´es.
Le meilleur accord a e´te´ trouve´ dans les e´coulements disperse´ et a` bulles, dans lesquels la phase
vapeur se de´place quasiment a` la meˆme vitesse que la phase liquide. Le mode`le homoge`ne est
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aussi applicable lorsque la pression tend vers la pression critique, la diffe´rence entre les densite´s
des deux phases disparaissant.
I.3.2.2 Mode`le d’Armand
Armand [5] a propose´ un mode`le simple qui repre´sente une ame´lioration du mode`le homoge`ne :
α = (0.833 + 0.167x)αH (I.121)
ou` αH est le taux de vide du mode`le homoge`ne de´fini par l’e´quation I.120.
I.3.3 Mode`les analytiques
Diffe´rentes approches ont e´te´ utilise´es pour pre´dire le taux de vide d’une fac¸on analytique.
Quelques quantite´s typiques, comme la quantite´ de mouvement ou l’e´nergie cine´tique des deux
phases, sont minimise´es avec l’hypothe`se implicite que l’e´coulement va tendre vers le minimum
de cette quantite´.
I.3.3.1 Mode`le de flux de quantite´ de mouvement
Le flux de quantite´ de mouvement du fluide dans le cadre de l’hypothe`se de fluide homoge`ne
e´quivalent est donne´ par :
flux de quantite´ demouvement = G2vH (I.122)
ou` le volume spe´cifique du fluide homoge`ne est de´fini par :
vH = vvx + vl(1− x) (I.123)
Pour les e´coulements a` phases se´pare´es, le flux de la quantite´ de mouvement s’e´crit :
flux de quantite´ demouvement = G2
[
x2vv
α
+
(1− x)2vl
1− α
]
(I.124)
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Si la valeur du taux de vide est suppose´e eˆtre obtenue en minimisant le flux de quantite´ de mouve-
ment, la de´rive´e de l’expression ci-dessus par rapport a` α devrait eˆtre e´gale a` ze´ro. En comparant
l’expression re´sultante avec l’e´quation I.118, le rapport des vitesses des phases trouve´ pour ce
mode`le est :
S =
(
ρl
ρv
)1/2
(I.125)
I.3.3.2 Mode`les de Zivi
Le premier mode`le de taux de vide de Zivi [144] a e´te´ propose´ pour un e´coulement annulaire,
sans prendre en compte l’entrainement du liquide par la vapeur. Le mode`le est base´ sur l’hypothe`se
que l’e´nergie cine´tique des deux phases tend vers un minimum. Ce minimum d’e´nergie est trouve´
quand :
α
1− α =
x
1− x
(
ρl
ρv
)2/3
(I.126)
En comparant l’expression I.126 avec l’expression I.118, le rapport des vitesses des phases est
trouve´ e´gal a` :
S =
(
ρl
ρv
)1/3
(I.127)
Le rapport des vitesses des phases dans ces conditions est alors uniquement de´pendant du rapport
des densite´s des phases et l’expression du taux de vide de Zivi s’e´crit :
α =
[
1 +
1− x
x
(
ρv
ρl
)2/3]−1
(I.128)
Zivi a aussi de´veloppe´ un autre mode`le de taux de vide pour l’e´coulement annulaire en tenant
en compte cette fois-ci de l’entrainement du liquide dans le coeur de la vapeur, ou` la fraction du
liquide entraine´e sous forme de gouttelettes est note´e e. La fraction e est donc e´gale au de´bit mas-
sique des gouttelettes divise´ par le de´bit total du liquide. Partant de l’addition des e´nergies de la
vapeur, du liquide dans le film annulaire et du liquide entraine´ dans la vapeur (en supposant que la
vitesse de de´placement des gouttelettes est e´gale a` la vitesse de la vapeur), la deuxie`me expression
du taux de vide de Zivi s’e´crit :
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α =
⎡
⎢⎣1 + e(1− x
x
)(
ρv
ρl
)
+ (1− e)
(
1− x
x
)(
ρv
ρl
)2/3⎛⎝1 + e
(
1−x
x
) (
ρv
ρl
)
1 + e
(
1−x
x
)
⎞
⎠
1/3
⎤
⎥⎦
−1
(I.129)
La vraie valeur de e est inconnue et Zivi n’a pre´sente´ aucune me´thode pour la de´terminer. Cepen-
dant, les limites des valeurs possibles de e sont :
• Pour e = 0, l’expression I.129 se re´duit a` la premie`re expression I.128 du taux de vide de
Zivi.
• Pour e = 1, l’expression I.129 se re´duit a` l’expression I.120 du taux de vide homoge`ne.
La figure I.39 montre l’influence de la fraction de liquide entraine´e par la vapeur sur le taux de
vide pour l’ammoniac a` une tempe´rature de saturation de 4 ˚C. L’effet est plus e´vident aux faibles
valeurs du titre massique en vapeur, ou` le taux de vide change significativement avec la fraction de
liquide entraine´e. Par conse´quent, la gamme du taux de vide est large a` faibles titres massiques en
vapeur, alors que cette gamme est relativement petite a` grands titres massiques en vapeur.
FIGURE I.39 – Influence de la fraction de liquide entraine´e par la vapeur sur le taux de vide calcule´
pour l’ammoniac a` partir de l’expression de Zivi [144] (figure prise de Zu¨rcher [147]).
I.3.4 Mode`les Empiriques
I.3.4.1 Mode`le a` phases se´pare´es de Smith
Smith [100] a suppose´ un e´coulement a` phases vapeur et liquide se´pare´es, avec une fraction de
liquide e entraine´e par la vapeur sous forme de gouttelettes. Il a aussi suppose´ que les flux de quan-
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tite´ de mouvement dans les deux phases e´taient e´gaux. Sur cette base, il est arrive´ a` l’expression
du rapport des vitesses des phases suivante :
S = e + (1− e)
(
ρl
ρv
+ e
(
1−x
x
)
1 + e
(
1−x
x
)
)1/2
(I.130)
Comme pre´vu, cette expression permet de retrouver S = 1 (i.e. mode`le homoge`ne) pour e =
1 et S = (ρl/ρv)1/2 (i.e. mode`le de flux de quantite´ de mouvement) pour e = 0. La fraction
d’entrainement du liquide a e´te´ empiriquement choisie e´gale a` 0.4 en comparant l’expression ci-
dessus avec trois se´ries de donne´es expe´rimentales de taux de vide inde´pendantes obtenues par trois
techniques diffe´rentes. Ainsi, Smith a affirme´ que la me´thode est fiable pour toutes les conditions
d’e´coulement diphasique, quels que soient la pression, la vitesse massique du fluide, le re´gime
d’e´coulement et le changement d’enthalpie, pre´voyant la majorite´ des donne´es expe´rimentales a`
moins de 10 %. En admettant e e´gal a` 0.4, l’expression du taux de vide devient :
α =
[
1 + 0.79
(
1− x
x
)0.78(
ρv
ρl
)0.58]−1
(I.131)
FIGURE I.40 – Influence de la fraction du liquide entraine´e par la vapeur sur le taux de vide calcule´
pour l’ammoniac a` partir de l’expression de Smith [100] (figure prise de Zu¨rcher [147]).
I.3.4.2 Mode`le de Chisholm
Chisholm [23] a obtenu la corre´lation du rapport des vitesses des phases suivante :
S =
(
ρl
ρH
)1/2
=
[
1− x
(
1− ρl
ρv
)]1/2
(I.132)
Chapitre I. E´tat de l’art 78
Cette expression re´sulte d’une the´orie simple d’un e´coulement annulaire et d’une application de la
the´orie homoge`ne, pour de´finir la densite´ du fluide homoge`ne ρH produisant approximativement
les meˆmes pertes de pression dans les deux phases. Elle donne des valeurs de α similaires a` celles
pre´dites par Smith [100], sauf a` grands titres massiques en vapeur.
I.3.4.3 Mode`le de Baroczy
Baroczy [9] a propose´ un mode`le simple de taux de vide de´fini comme suit :
α =
[
1 +
(
1− x
x
)0.74(
ρv
ρl
)0.65(
μl
μv
)0.13]−1
(I.133)
I.3.4.4 Mode`le a` flux de de´rive
Le mode`le a` flux de de´rive a e´te´ de´veloppe´ initialement par Zuber et Findlay [145]. Wal-
lis [115] et Ishii [55], en particulier, ont comple´te´ son de´veloppement. Son e´tablissement d’origine
est pre´sente´ dans Zuber et Findlay [145] et un traitement compre´hensif de la the´orie de base peut
eˆtre trouve´ dans [115]. Plusieurs me´thodes de de´termination du taux de vide ont e´te´ pre´sente´es
pour des tubes de positions verticale et horizontale. La forme simplifie´e de l’e´quation ge´ne´rale du
taux de vide a` flux de de´rive s’e´crit :
α =
x
ρv
[
C0
(
x
ρv
+
1− x
ρl
)
+
Udrift
G
]−1
(I.134)
Cette expression montre que le taux de vide est une fonction de la vitesse massique du fluide, alors
que les me´thodes de´crites pre´ce´demment ne prennent pas en compte cet effet.
Pour les tubes en position verticale, plusieurs me´thodes ont e´te´ pre´sente´es :
• Pour des pression e´leve´es, Zuber et al. [146] ont montre´ que l’utilisation des e´quations sui-
vantes :
C0 = 1.13 (I.135)
Udrift = 1.41
[
gσ(ρl − ρv)
ρ2l
]1/4
(I.136)
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dans l’expression I.134 donne une bonne repre´sentation de leurs donne´es expe´rimentales
obtenues pour le R22 et de donne´es similaires pour la vapeur d’eau, et cela inde´pendamment
du re´gime d’e´coulement. Il est a` noter que la tension de surface est prise en compte dans
cette me´thode.
• Pour un e´coulement ascendant a` bulles isole´es sans coalescence, Wallis [115] a propose´ les
e´quations suivantes a` utiliser dans le mode`le a` flux de de´rive :
C0 = 1.0 (I.137)
Udrift = 1.53
[
gσ(ρl − ρv)
ρ2l
]1/4
(I.138)
Cette expression de Udrift peut eˆtre interpre´te´e pour repre´senter l’effet de flottabilite´ des
bulles sur leur vitesse d’ascension, ce qui augmente la vitesse de la vapeur par rapport a`
l’e´coulement homoge`ne. De plus, Zuber et al. [146] ont recommande´ l’utilisation de l’e´quation
I.136, ou` la valeur de C0 est de´pendante de la pression re´duite et du diame`tre hydraulique
interne et de la forme du tube comme suivant :
– Pour des tubes de Dh > 50 mm : C0 = 1 − 0.5pr (sauf pour pr < 0.5 ou` C0 = 1.2) ;
– Pour des tubes de Dh < 50 mm : C0 = 1.2 pour pr < 0.5 ;
– Pour des tubes de Dh < 50 mm : C0 = 1.2 − 0.4(pr−0.5) pour pr > 0.5 ;
– Pour des tubes de sections rectangulaires : C0 = 1.4 − 0.4pr.
• Pour un e´coulement a` poches/bouchons, Zuber et al. [146] ont recommande´ les e´quations
suivantes :
C0 = 1.2 (I.139)
Udrift = 0.35
[
g(ρl − ρv)Dh
ρl
]1/2
(I.140)
• Pour un e´coulement annulaire, Ishii et al. [54] ont propose´ l’utilisation des e´quations :
C0 = 1.0 (I.141)
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Udrift = 23
(
μlUl
ρvDh
)(
ρl − ρv
ρl
)
(I.142)
Cette dernie`re expression introduit l’effet de la viscosite´ dynamique du liquide sur le taux
de vide. Ishii [55] a donne´ quelques recommandations supple´mentaires. Pour un e´coulement
descendant, le signe de Udrift dans l’e´quation I.134 est change´.
• Rouhani et Axelsson [95] ont corre´le´ la vitesse de de´rive pour les tubes en position verticale
comme suivant :
Udrift = 1.18
[
gσ(ρl − ρv)
ρ2l
]1/4
(I.143)
avec :
– C0 = 1.1 pour des vitesses massiques supe´rieures a` 200 kg.m−2.s−1 ;
– C0 = 1.54 pour des vitesses massiques infe´rieures a` 200 kg.m−2.s−1.
D’une fac¸on ge´ne´rale, la corre´lation suivante de Rouhani [94] peut eˆtre utilise´e pour calculer
C0, pour une large gamme de vitesses massiques :
C0 = 1 + 0.2(1− x)
(
gDhρ
2
l
G2
)1/4
(I.144)
Cette expression est fiable pour des taux de vide supe´rieurs a` 0.1.
Pour les tubes en position horizontale, Steiner [104] a montre´ que la me´thode suivante de Rou-
hani [94], dont la forme modifie´e a e´te´ choisie afin de tendre vers la limite correcte α = 1 a` x = 1,
est en bon accord avec les donne´es expe´rimentales :
C0 = 1 + 0.12(1− x) (I.145)
et un facteur (1− x) a e´te´ ajoute´ a` l’expression de la vitesse de de´rive pour donner :
Udrift = 1.18(1− x)
[
gσ(ρl − ρv)
ρ2l
]1/4
(I.146)
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FIGURE I.41 – Comparaison des taux de vide calcule´s par les me´thodes de Rouhani [94], Zivi
[144] et le mode`le homoge`ne, pour des e´coulements de condensation du R410A dans un tube
horizontal de diame`tre hydraulique interne 8 mm avec des vitesses massiques de 75, 200 et 500
kg.m−2.s−1.
FIGURE I.42 – Comparaison entre les taux de vide mesure´s par Wojtan et al. [137] et les taux
de vide calcule´s par la me´thode de Rouhani [94] et le mode`le homoge`ne, pour un e´coulement de
condensation du R410A dans un tube horizontal de diame`tre hydraulique interne 13.6 mm avec
une vitesse massique de 200 kg.m−2.s−1
.
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La figure I.41 montre l’influence de la vitesse massique du fluide sur le taux de vide en appliquant
les e´quations I.145 et I.146 pour des e´coulements du R410A a` 40 ˚C dans un tube de diame`tre 8
mm, ainsi que la comparaison au taux de vide homoge`ne et au taux de vide pre´dit par la me´thode
de Zivi. L’effet de la vitesse massique devient plus e´vident quand la vitesse massique diminue,
alors que la me´thode de Zivi ne prend pas en compte cet effet.
Dans le but de choisir le meilleur mode`le de pre´diction du taux de vide pour les e´coulements ho-
rizontaux, Wojtan et al. [137] ont mesure´ 238 taux de vide moyenne´s dans une section de tube et
dans le temps, pour des e´coulements stratifie´, stratifie´ a` vagues et a` poches/bouchons du R22 et du
R410A a` 5 ˚C a` l’inte´rieur d’un tube horizontal en verre de diame`tre 13.6 mm, en utilisant une
technique optique de mesure. La figure I.42 montre une comparaison des pre´dictions des e´quations
I.145 et I.146, et du mode`le homoge`ne, avec une se´rie de donne´es expe´rimentales de Wojtan et
al. [137] pour le R410A. Ce mode`le a` flux de de´rive de Rouhani donne une de´viation moyenne de
7.7 % et un e´cart-type de 14.8 %.
Il est a` noter que quelques e´quipes ont montre´ la variation du taux de vide en fonction du titre
massique en vapeur sans jamais sortir une loi ge´ne´rale [69, 114].
I.4 Conclusions
Ce chapitre a permis de passer en revue les cartes d’e´coulement obtenues pour des e´coulements
diphasiques avec ou sans changement de phase a` l’inte´rieur des tubes ainsi que les travaux en
condensation sur les transferts thermiques et le taux de vide. L’e´tude sur les cartes d’e´coulement
montre que deux facteurs importants sont a` prendre en compte : le changement de phase et le
diame`tre hydraulique du tube. Les travaux sur les transferts thermiques concernent la de´termination
du coefficient d’e´change interne entre le re´frige´rant et les parois du tube pour les diffe´rents re´gimes
d’e´coulement. Ils sont surtout cible´s sur le re´gime annulaire dans lequel la majorite´ des transferts
thermiques a lieu. Les effets du diame`tre hydraulique, de la ge´ome´trie et de l’inclinaison du tube
ainsi que des proprie´te´s du re´frige´rant et de sa vitesse massique, ont e´te´ e´tudie´s expe´rimentalement,
the´oriquement et nume´riquement. Un manque de travaux a e´te´ mis en e´vidence sur les diffe´rents
re´gimes d’e´coulement a` basses vitesses massiques, et sur les re´gimes d’e´coulement non-annulaires
a` vitesses massiques importantes. Des e´tudes ont e´te´ mene´es sur les bulles sphe´riques dans un mi-
lieu infini, au repos et en e´coulement uniforme. Ne´anmoins, aucune e´tude sur les bulles sphe´riques
n’a e´te´ faite en milieu confine´. Pour finir, plusieurs mode`les de pre´diction du taux de vide ont e´te´
de´veloppe´s. Ces mode`les concernent surtout le re´gime annulaire dans lequel le titre massique en
vapeur est relativement e´leve´. Ainsi, des mode`les de pre´diction du taux de vide a` tre`s faible titre
massique en vapeur restent a` de´velopper.
Chapitre II
Dispositif expe´rimental et protocole de
mesures
L’objectif de notre e´tude expe´rimentale est d’e´tudier les lois d’e´coulement, de transferts de
chaleur et de masse au sein d’un capillaire lors de la condensation convective comple`te. Les tubes
utilise´s posse`dent des sections circulaire et carre´e. Cette e´tude visant les applications spatiales et
terrestres miniaturise´es, les diame`tres hydrauliques des tubes choisis sont de l’ordre de quelques
centaines de microns, de fac¸on a` ce que les forces de tension superficielle soient supe´rieures aux
forces de gravite´. Le parame`tre permettant de mettre en e´vidence cette influence relative est la lon-
gueur capillaire :
lc =
[
σ
(ρl − ρv)g
]1/2
(II.1)
ou` σ est la tension de surface du fluide et ρl et ρv sont les masses volumiques des phases liquide et
vapeur, respectivement. La longueur capillaire caracte´rise l’influence des forces de gravite´ par rap-
port aux forces capillaires (i.e. forces de tension superficielle) et de´pend uniquement de la nature
du fluide. Dans le cas des fluides frigorige`nes utilise´s dans notre e´tude qui sont le n-pentane et le
HFE-7000, les longueurs capillaires sont e´gales a` 1.55 et 0.96 mm, respectivement. En choisissant
un diame`tre hydraulique interne des tubes de l’ordre de quelques centaines de microns, on diminue
les effets de gravite´ devant les effets capillaires.
Dans ce chapitre, une pre´sentation de´taille´e du montage du dispositif expe´rimental est effectue´e.
Les choix accompagnant sa mise en oeuvre sont explicite´s. Nous aborderons e´galement le proto-
cole des campagnes de mesures, particulie`rement les proce´dures de de´termination des conditions
aux limites et de calibration des instruments de mesure.
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II.1 Dispositif expe´rimental
II.1.1 Description
Le montage expe´rimental est constitue´ essentiellement d’un re´servoir d’entre´e, d’une chambre
de controˆle en tempe´rature (i.e. e´tuve), d’une vanne microme´trique, d’une section d’essais, d’un
climatiseur mobile, d’une came´ra rapide avec un syste`me d’e´clairage par lampe froide, d’une ba-
lance de pre´cision, d’un re´servoir de sortie et d’un syste`me d’acquisition (Fig.II.1).
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FIGURE II.1 – Sche´ma de principe du dispositif expe´rimental.
Le re´servoir d’entre´e est constitue´ de deux cylindres coaxiaux en inox, de tailles diffe´rentes. Le cy-
lindre inte´rieur contient le fluide frigorige`ne. Une circulation d’eau re´gule´e en tempe´rature a` l’aide
d’un bain thermostate´ est impose´e dans la cavite´ annulaire situe´e entre les deux cylindres (Fig. II.2).
L’eau thermostate´e impose un e´quilibre thermique diphasique du fluide frigorige`ne a` la tempe´rature
de saturation Tsat e´gale a` la tempe´rature de consigne de l’eau et a` la pression de saturation cor-
respondant a` cette tempe´rature. Trois connexions munies de vannes sont solidaires du re´servoir
contenant le fluide frigorige`ne. La premie`re connexion sortant de la surface late´rale infe´rieure
du re´servoir sert au remplissage ou a` la vidange du fluide. La deuxie`me connexion, en haut du
re´servoir, sert au de´gazage du fluide. La troisie`me connexion est place´e sur la surface late´rale
supe´rieure du re´servoir et sert a` alimenter la section d’essais en vapeur. Le volume du re´servoir
a e´te´ choisi de telle sorte que la masse transitant dans la section d’essais pendant le de´roulement
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d’une expe´rience soit faible devant la masse totale stocke´e dans le re´servoir. Les phe´nome`nes
instationnaires e´tant de faible amplitude, l’e´quilibre diphasique est maintenu, la tempe´rature et la
pression de la vapeur a` la sortie du re´servoir d’entre´e restent ainsi constantes pendant toute la dure´e
de l’essai.
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FIGURE II.2 – Photographie du re´servoir d’entre´e couple´ au bain thermostate´.
Le bain thermostate´ de marque “Fisher Scientific” est constitue´ d’une cuve en inox avec un syste`me
de circulation afin d’homoge´ne´iser la tempe´rature de l’eau. La plage de re´gulation de la tempe´rature
est de la tempe´rature ambiante a` une tempe´rature de 80 ˚C avec une pre´cision de 0.1 ˚C. Une pompe
volume´trique inte´gre´e dans le bain thermostate´ et munie de deux connexions exte´rieures entre´e-
sortie permet d’imposer une circulation d’eau dans le re´servoir d’entre´e. Un afficheur nume´rique
indique la tempe´rature de consigne impose´e, ainsi que la tempe´rature re´elle de l’eau mesure´e dans
le re´servoir d’entre´e au moyen d’une sonde de tempe´rature implante´e dans la partie annulaire entre
les deux cylindres et connecte´e au thermostat du bain (Fig. II.2).
L’e´tuve de marque “memmert” est constitue´e d’un paralle´le´pipe`de en inox de dimensions exte´rieures
630x600x400 mm3 et inte´rieures 250x320x480 mm3, de puissance 1200 W et munie d’une mo-
lette de re´glage de tempe´rature allant de la tempe´rature ambiante a` une tempe´rature de 260 ˚C
avec une pre´cision de 0.5 ˚C. Une vitre est inte´gre´e dans sa porte permettant la visualisation, et
des ouvertures avec des caches me´talliques mobiles sont pre´vues dans son baˆti permettant de faire
passer des conduites, des thermocouples et des fils e´lectriques (Fig. II.3).
A` l’inte´rieur de cette e´tuve passe une conduite me´tallique venant du re´servoir d’entre´e et menant
la vapeur jusqu’a` la section d’essais. Cette conduite est munie de trois vannes : une vanne mi-
crome´trique d’ouverture progressive et pre´cise, et deux vannes de fermeture du circuit du fluide
monte´es en amont et en aval de la vanne microme´trique. La vanne microme´trique permet un re´glage
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tre`s fin et pre´cis du de´bit massique de vapeur. Le diame`tre de son orifice est de 0.8 mm quand elle
est comple`tement ouverte en faisant douze tours complets de sa molette. Une autre connexion per-
pendiculaire a` la conduite principale de vapeur et munie d’une vanne est ajoute´e. Elle est utilise´e
dans le cas d’un besoin d’une circulation monophasique liquide (de l’eau ou du fluide frigorige`ne)
dans la section d’essais. L’e´tuve a un double roˆle : elle sert d’une part a` e´viter la condensation de
la vapeur au niveau de la vanne microme´trique, et d’autre part a` surchauffer la vapeur avant son
entre´e dans la section d’essais. L’utilisation d’un micro orifice permet d’atteindre la vitesse du son
au niveau de cette section et de re´aliser ainsi un blocage sonique. Ce blocage sonique cre´e´ au niveau
de la vanne microme´trique permet d’e´viter la transmission des instabilite´s dues a` la condensation
dans la section d’essais vers le re´servoir d’entre´e. Par conse´quent, le de´bit massique de vapeur reste
stable quelles que soient les instabilite´s en aval de la vanne microme´trique.
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FIGURE II.3 – Photographie de l’e´tuve et de son contenu.
Un thermocoax (i.e. fil chauffant) est enroule´ sur la paroi externe de la conduite me´tallique de
la vapeur. Il est place´ juste a` l’entre´e de la section d’essais, en aval de l’ouverture dans le baˆti
de l’e´tuve. Il permet la re´gulation pre´cise de la tempe´rature de la vapeur a` l’entre´e de la section
d’essais. Ce thermocoax est alimente´ par une alimentation e´lectrique stabilise´e de marque “Pro
Power”, de courant continu (DC) et d’une pre´cision de 0.1 V .
Un climatiseur mobile d’air de type “MCM230” et de puissance 6700 W est utilise´ pour le refroi-
dissement de la section d’essais. Son de´bit volumique d’air est de 1170 m3.h−1. Il est muni d’une
gaine de sortie d’air froid en plastique, de´ployable et flexible, de longueur maximale 1 m et de sec-
tion circulaire de diame`tre 150 mm. A` la fin de cette gaine, un convergent en plastique fabrique´ au
laboratoire est place´ a` 45 degre´s par rapport a` l’horizontale, permettant d’avoir un profil de vitesse
d’air quasiment homoge`ne au niveau de la section d’essais (Fig. II.4).
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FIGURE II.4 – Photographie du montage de la section d’essais et des diffe´rents mate´riels de vi-
sualisation et de mesures expe´rimentales.
A` la sortie de la section d’essais, un tube en polyperfluoralkoxy (PFA) dirige les condensats vers
le re´servoir de sortie, lequel consiste en un re´cipient cylindrique en verre avec un bouchon en
plastique muni d’un trou sans contact avec le tube afin de ne pas fausser les mesures de masse.
L’extre´mite´ de sortie du tube en PFA est maintenue au meˆme niveau que la section d’essais pour
e´viter la surpression ou la de´pression cause´es par les colonnes de liquide relativement a` la position
de sortie de la section d’essais. Par conse´quent, la pression au niveau de la sortie de la section
d’essais est toujours e´gale a` la pression atmosphe´rique.
La plupart des composants du banc d’essai sont place´s sur une table me´tallique de marque “New-
port” et munie des trous filete´s permettant la fixation des diffe´rents e´le´ments. Elle est pose´e sur
quatre coussins d’air (type spe´cial d’amortisseurs) de meˆme marque, permettant d’absorber les vi-
brations venant du sol vers le banc d’essai. Par ailleurs, la conception spe´ciale de la table empeˆche
la propagation des vibrations entre les diffe´rents composants du banc d’essai.
II.2 Sections d’essais
Deux sections d’essais pre´sente´es ci-dessous ont e´te´ utilise´es dans notre e´tude. Elles sont
constitue´es d’un ou de plusieurs micro-tubes, de sections circulaire ou carre´e.
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II.2.1 Micro-tubes
L’un des objectifs de cette e´tude e´tant de visualiser les re´gimes d’e´coulement en fonction des
conditions ope´ratoires, les micro-tubes utilise´s doivent eˆtre transparents. Le choix du borosilicate
s’appuie sur ses proprie´te´s optiques, sur la qualite´ de son e´tat de surface interne (i.e. faible rugosite´)
et sa neutralite´ vis-a`-vis des fluides utilise´s. Deux configurations de condenseurs ont e´te´ conc¸ues :
un condenseur mono-canal de section carre´e et un condenseur multi-canaux de section circulaire.
II.2.1.1 Condenseur mono-canal de section carre´e
Le condenseur mono-canal de section carre´e est constitue´ d’une plaque paralle´le´pipe´dique en
polychlorure de vinyle (PVC) de couleur grise. Cette plaque a comme dimensions 255x50x20
mm3 et repre´sente le baˆti du condenseur. Elle est munie de trois ouvertures : une grande ouverture
paralle´le´pipe´dique centre´e de dimensions 200x20x20 mm3 a` l’inte´rieur de laquelle le micro-tube
en borosilicate (i.e. verre) de section carre´e est monte´. L’e´coulement du fluide secondaire (i.e. l’air)
s’effectue a` courants croise´s par cette ouverture. Les deux autres ouvertures sont des perc¸ages
de´bouchants de 10 mm de diame`tre. Ils constituent les boıˆtes d’entre´e et de sortie du fluide dans la
section d’essais (Fig. II.5). Ces deux boıˆtes sont ferme´es herme´tiquement des deux coˆte´s par quatre
plaques en plexiglas transparent de dimensions 20x25x3 mm3 munies de joints en te´flon (pour une
e´tanche´ite´ parfaite) et permettant la visualisation du fluide de´bitant dans la section d’essais. La
conception de ce condenseur est base´e sur la tenue me´canique du baˆti et la compatibilite´ chimique
avec les fluides n-pentane et HFE-7000.
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FIGURE II.5 – Photographie du condenseur mono-canal de section carre´e.
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Les dimensions du micro-tube de section carre´e fournies par le constructeur “Hilgenberg Gmbh”
sont :
• longueur : 208 ± 1 mm.
• areˆte interne : 0.489 ± 0.05 mm.
• areˆte externe : 0.600 ± 0.1 mm.
• e´paisseur des parois : 0.055 ± 0.05 mm.
La longueur visible du micro-tube apre`s son montage dans la section d’essais est e´gale a` 196 mm.
Deux parties au de´but et a` la fin du micro-tube, de longueurs 4 mm et 8 mm respectivement, sont
cache´es dans le baˆti de la section d’essais. Ces deux parties assurent la fixation du micro-tube et
les connexions avec les boıˆtes d’entre´e et de sortie.
Afin de ve´rifier l’homoge´ne´ite´ des sections le long du micro-tube et de de´terminer leurs vraies
dimensions, de nombreuses images ont e´te´ prises des deux extre´mite´s du micro-tube utilise´ dans
la section d’essais a` l’aide d’un microscope nume´rique. Les figures II.6 et II.7 montrent les images
d’une section du micro-tube avec les dimensions correspondantes (grossissement 300 fois) et d’un
coin de cette section avec le rayon de courbure interne (grossissement 2000 fois), respectivement.
FIGURE II.6 – Image obtenue au microscope nume´rique d’une section du micro-tube utilise´ dans
le cas du condenseur mono-canal de section carre´e (avec un grossissement de 300 fois).
Les dimensions des deux sections mesure´es a` partir de l’ensemble des images sont re´sume´es
comme suivant :
• areˆte interne : 553 ± 8 μm.
• areˆte externe : 675 ± 8 μm.
• e´paisseur des parois : 60 ± 3 μm.
• rayon de courbure interne : 23.5 ± 1 μm.
• rayon de courbure externe : 99 ± 4.5 μm.
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FIGURE II.7 – Image obtenue au microscope nume´rique d’un coin du micro-tube utilise´ dans le
cas du condenseur mono-canal de section carre´e (avec un grossissement de 2000 fois).
Les variations des areˆtes interne et externe trouve´es sont infe´rieures a` 2 %, ce qui justifie l’hy-
pothe`se de l’homoge´ne´ite´ des sections du micro-tube.
II.2.1.2 Condenseur multi-canaux de section circulaire
Le condenseur multi-canaux est constitue´ de quatre tubes identiques de sections circulaires.
Leurs dimensions donne´es par le meˆme constructeur “Hilgenberg” sont :
• longueur : 100 ± 1 mm.
• diame`tre interne : 0.56 ± 0.02 mm.
• diame`tre externe : 0.7 ± 0.05 mm.
Ces micro-tubes sont monte´s horizontalement et paralle`lement dans un meˆme plan vertical. Afin
de de´coupler ces micro-tubes du point de vue thermique, la distance choisie entre eux est de 10
mm. Les extre´mite´s des micro-tubes sont connecte´es a` un distributeur et un collecteur en PFA
transparent et de faible conductivite´ thermique k = 0.25 W.m−1.K−1. Ces deux conteneurs de
forme cylindrique posse`dent des diame`tres inte´rieurs de 4 mm et des e´paisseurs de parois de 1 mm,
et sont place´s verticalement (Fig. II.8). Des caches isolants ont e´te´ place´s sur les parois externes
de ces conteneurs du coˆte´ du climatiseur (non montre´s dans la figure II.8) afin de re´duire les
e´changes thermiques avec l’air conditionne´. Les longueurs visibles des quatre micro-tubes apre`s
leur montage dans la section d’essais sont e´gales a` 92 mm. Une partie de 4 mm a` chaque extre´mite´
du tube sert pour la connexion avec les conteneurs. Cependant, la totalite´ des longueurs des quatre
tubes est observable, le distributeur et le collecteur e´tant transparents. Finalement, l’entre´e et la
sortie du fluide dans ce condenseur se situent en bas des deux conteneurs.
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FIGURE II.8 – Photographie du condenseur multi-canaux de section circulaire.
II.2.2 Choix du fluide
Le choix du fluide est essentiel comme pour tout syste`me thermique diphasique. Les proprie´te´s
du n-pentane et du HFE-7000 utilise´s comme fluides frigorige`nes dans notre e´tude sont reporte´es
dans l’annexe A. Nous avons choisi de garder le meˆme fluide (i.e. n-pentane) que celui utilise´ dans
la the`se de Be´atrice me´de´ric [68] et de choisir un autre fluide (i.e. le HFE-7000) pour valider les
lois d’e´coulement et de transferts thermiques qui seront trouve´es expe´rimentalement avec le n-
pentane au cours de cette e´tude. Le choix du n-pentane et du HFE-7000 est principalement motive´
par leurs basses tempe´ratures de saturation e´gales a` 36.06 et 35.35 ˚C a` pression atmosphe´rique,
respectivement, ce qui limite les pertes thermiques avec l’exte´rieur et e´vite de mettre sous haute
pression les diffe´rents composants du circuit du fluide, notamment les micro-tubes en verre qui
sont tre`s fragiles. De plus, l’utilisation du HFE-7000 de faible chaleur latente permet de re´aliser
des expe´riences avec une gamme de vitesse massique plus e´tendue. Cependant, le n-pentane et le
HFE-7000 pre´sentent l’inconve´nient d’eˆtre tre`s volatiles et de durcir les tuyaux de connexions en
PFA bien que leurs compatibilite´s chimiques avec ces tuyaux et les autres e´le´ments du dispositif
soient satisfaites.
Chapitre II. Dispositif expe´rimental et protocole de mesures 92
II.3 Instrumentation
Dans un premier temps, l’instrumentation relative a` la section d’essais est de´taille´e, l’essentiel
des grandeurs mesure´es est effectue´ par la proce´dure de visualisation des structures d’e´coulement
et de traitement d’image pre´sente´e plus loin dans ce me´moire. L’instrumentation du reste du dis-
positif expe´rimental est de´crite dans une deuxie`me partie.
II.3.1 Sections d’essais
Deux thermocouples sont dispose´s a` l’entre´e et a` la sortie du micro-tube (dans les deux confi-
gurations de condenseurs pre´sente´es ci-dessus). Ces thermocouples, ainsi que ceux pre´sente´s plus
tard, sont de type K (chromel-alumel) et de diame`tres 0.5 mm gaine´s inox. Ils sont tre`s uti-
lise´s a` cause de leur large plage de mesure et de leur pre´cision. Tous les thermocouples ont e´te´
e´talonne´s dans la gamme d’utilisation avec une sonde de re´fe´rence en Platine Pt100 et pre´sentent
une pre´cision apre`s e´talonnage e´value´e a` 0.2 ˚C. Ils sont connecte´s a` la section d’essais avec des
passages e´tanches, chacun d’eux e´tant visse´ dans les boıˆtes d’entre´e et de sortie (i.e. dans le distri-
buteur et le collecteur dans le cas du condenseur multi-canaux).
II.3.2 Autres instrumentations
II.3.2.1 Re´servoir d’entre´e
Un thermocouple est implante´ dans la partie supe´rieure du re´servoir d’entre´e pour mesurer la
tempe´rature du fluide frigorige`ne, permettant de ve´rifier la concordance avec la tempe´rature d’eau
circulant dans la partie annulaire du re´servoir d’entre´e lorsque celui-ci atteint un re´gime perma-
nent. Un capteur de pression absolue place´ a` proximite´ du thermocouple permet de mesurer la
pression du fluide. Son e´tendue de mesure est de 1 a` 10 bars et sa pre´cision est de 20 mbars. Cette
mesure simultane´e de pression et de tempe´rature permet de ve´rifier la cohe´rence des informations
et l’absence d’incondensables dans le fluide frigorige`ne.
II.3.2.2 E´tuve
Un thermocouple est place´ a` l’inte´rieur de l’e´tuve pour mesurer sa tempe´rature. Un autre ther-
mocouple est place´ entre le thermocoax et la conduite me´tallique en amont de la section d’essais,
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permettant de surveiller la tempe´rature de chauffe de la conduite me´tallique afin de ne pas atteindre
la tempe´rature de fusion ou de destruction de la section d’essais.
II.3.2.3 Tempe´rature de l’air conditionne´
Un thermocouple est place´ en face de l’e´coulement d’air, le plus pre`s possible de la section
d’essais, sans de´vier les lignes de courant d’air arrivant sur le(s) micro-tube(s).
II.3.2.4 De´bit du fluide
Pour connaıˆtre le de´bit massique du fluide condense´, le re´servoir de sortie est place´ sur une ba-
lance e´lectronique. Cette balance de pre´cision de marque “Pre´cisa” et de type “XB620M” posse`de
un plateau de porte´e maximale de 620 g et une pre´cision de mesure de 1 mg. Elle est munie d’un
niveau a` bulle permettant de re´gler son horizontalite´ en vissant ou de´vissant ses pieds.
Il est a` noter que cette balance est place´e sur une table diffe´rente que celle utilise´e pour le reste
du dispositif afin de permettre de vidanger le re´servoir de sortie sans bouger la table principale
(sur coussins d’air) et les autres composants du dispositif expe´rimental. Ceci permet d’e´viter de
changer les conditions ope´ratoires entre deux campagnes d’essais.
II.3.3 Syste`me d’acquisition
Au cours des expe´riences, le syste`me d’acquisition utilise´ permet d’enregistrer les parame`tres
suivants :
• la tempe´rature du fluide dans le re´servoir d’entre´e (1 thermocouple).
• la tempe´rature a` l’inte´rieur de l’e´tuve (1 thermocouple).
• la tempe´rature de la conduite me´tallique du fluide a` l’entre´e de la section d’essais (1 thermo-
couple).
• la tempe´rature de l’air de refroidissement au niveau de la section d’essais (1 thermocouple).
• la tempe´rature du fluide en entre´e et en sortie de la section d’essais (2 thermocouples).
• la pression absolue du fluide dans le re´servoir d’entre´e (1 capteur de pression absolue).
• la masse des condensats (1 balance e´lectronique).
L’acquisition des donne´es est effectue´e a` l’aide d’une centrale d’acquisition de marque “National
Instruments” (carte 16 bits a` 250 ke´ch/s). La figure II.9 sche´matise l’assemblage des diffe´rents
e´le´ments qui sont utilise´s pour l’acquisition des donne´es.
Le logiciel utilise´ est NI Labview FDS + SSP (Labview Full Development System pour Windows
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+ services). La fre´quence d’enregistrement des donne´es est de 150 Hz pour une fre´quence d’ac-
quisition de 15 kHz. Cela signifie que pour chaque centaine de points pris dans la me´moire, une
moyenne est effectue´e avant l’enregistrement.
Carte d’acquisition NI 
PCI-6221
Câble SHC68-68-EPM 
Châssis SCXI-1000 
Module SCXI-1102C
Bloc de connections SCXI-1303 
FIGURE II.9 – Sche´matisation des diffe´rents e´le´ments du syste`me d’acquisition des donne´es.
II.3.4 Visualisation
Pour la visualisation des structures d’e´coulement et la de´termination de la longueur de la
zone de condensation (i.e. longueur diphasique), une came´ra nume´rique de marque “Photron Fast-
cam” posse´dant une fre´quence d’acquisition re´glable entre 50 et 120000 images par seconde et de
re´solution maximale de 1024×1024 pxl2 est utilise´e. Elle est monte´e sur trois platines controˆle´es
par des vis microme´triques permettant son de´placement dans les trois directions de l’espace. La
premie`re platine permet de de´placer la came´ra paralle`lement a` l’axe du micro-tube afin de balayer
sa longueur totale. La seconde sert a` centrer verticalement le micro-tube dans la feneˆtre d’ac-
quisition de la came´ra et la troisie`me sert a` re´gler la nettete´ de l’image en de´plac¸ant la came´ra
suivant l’axe optique de l’objectif. La section d’essais est e´claire´e par une source de lumie`re froide
tre`s puissante de marque “dedocool” et de type “COOLT3”. Elle est place´e derrie`re la section
d’essais dans l’alignement de l’objectif de la came´ra de fac¸on a` obtenir des images des struc-
tures d’e´coulement par ombroscopie. Un logiciel spe´cial appele´ “Photron Fast Viewer” ge`re toutes
les fonctions de la came´ra : la fre´quence d’acquisition, la re´solution et le temps d’exposition des
images. Selon la visualisation des structures d’e´coulement et/ou des phe´nome`nes physiques qui ap-
paraissent dans le micro-tube, diffe´rents objectifs et lentilles ont e´te´ utilise´s pour une large gamme
de grossissement. Les grossissements de ces objectifs en millime`tre par pixel ont e´te´ mesure´s a`
l’aide de mires optiques appele´es “Ronchi Rulling”. Ces mires sont munies d’une graduation fine
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constitue´e d’un certain nombre de paires de lignes noires et blanches par millime`tre. Trois mires
optiques de graduations 10, 40 et 100 paires de lignes par millime`tre ont e´te´ utilise´es selon le gros-
sissement de chaque lentille et la pre´cision demande´e. Les caracte´ristiques optiques des objectifs
et des lentilles utilise´s sont reporte´es dans l’annexe B.
II.4 Protocole de mesures
II.4.1 Nettoyage du dispositif
Le dispositif est tout d’abord nettoye´ a` l’e´thanol. Ensuite, l’ensemble des pie`ces est rince´ a`
l’eau distille´e et au fluide utilise´ dans les expe´riences (i.e. n-pentane ou HFE-7000). La purete´
de l’eau du bain thermostate´ est aussi un parame`tre a` conside´rer afin d’e´viter l’accumulation des
particules dans la partie annulaire du re´servoir d’entre´e. Pour cela, le bain thermostate´ est rempli
d’eau distille´e.
II.4.2 Re´glage de l’horizontalite´
Afin d’e´liminer les effets de la pression hydrostatique dans les circuits du fluide frigorige`ne,
l’horizontalite´ de la table principale et des diffe´rents composants du dispositif expe´rimental doit
eˆtre maintenue pendant toutes les campagnes d’essais. Pour cela, les quatre coussins d’air de la
table sont gonfle´s ou de´gonfle´s se´pare´ment selon le besoin pour obtenir l’horizontalite´ parfaite.
Cette horizontalite´ est ve´rifie´e durant les expe´riences graˆce a` un niveau a` bulle place´ sur cette
table.
II.4.3 Remplissage et de´gazage du fluide frigorige`ne
Afin de remplir le re´servoir d’entre´e avec le fluide frigorige`ne, un syste`me spe´cial a e´te´ re´alise´.
Ce syste`me est constitue´ d’un bain thermostate´ (diffe´rent de celui du re´servoir d’entre´e), de la
bouteille contenant le fluide a` l’e´tat liquide fournie par le constructeur (“Fisher Scientific” pour le
n-pentane et “3M” pour le HFE-7000) et un syste`me de connexions constitue´ de tuyaux en PFA
et de vannes (Fig. II.10). Le bain thermostate´ est re´gle´ a` une tempe´rature de 45 ˚C, la bouteille de
fluide e´tant immerge´e dans l’eau du bain. La vanne a` la sortie de la bouteille e´tant ferme´e, le fluide
a` l’e´tat diphasique monte en pression. Le n-pentane et le HFE-7000 e´tant nettement plus lourds que
l’air, les gaz incondensables e´ventuels sont alors stratifie´s en partie haute de la bouteille. Afin de
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les e´vacuer, la vanne de de´gazage place´e sur la partie supe´rieure de la bouteille est re´gulie`rement
ouverte. Le re´servoir d’entre´e est initialement mis sous vide et l’eau circulant dans l’espace an-
nulaire du re´servoir d’entre´e est re´gle´e a` 20 ˚C pendant toute la proce´dure de remplissage. Toutes
les vannes entre la bouteille du fluide et le re´servoir d’entre´e sont alors ouvertes. Par diffe´rence de
pression, la vapeur passe de la bouteille vers le re´servoir d’entre´e. Un indicateur de niveau du fluide
est place´ a` coˆte´ du re´servoir d’entre´e afin de surveiller le niveau du liquide. Quand le remplissage
est acheve´, toutes les vannes sont ferme´es et le tuyau de remplissage est de´connecte´.
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FIGURE II.10 – Photographie du syste`me de remplissage du re´servoir d’entre´e par le fluide frigo-
rige`ne.
Les fluides livre´s par les constructeurs sont purs a` 99 %. Malgre´ leur purete´ importante, ces fluides
peuvent renfermer des gaz incondensables dissous qui modifient leurs proprie´te´s thermophysiques
(masse volumique, capacite´ calorifique, conductivite´ thermique, etc.) et leurs conditions de satura-
tion. Pour e´viter ce proble`me, les fluides sont de nouveau de´gaze´s dans le re´servoir d’entre´e. Pour
cela, la tempe´rature de l’eau dans la partie annulaire de ce re´servoir est re´gle´e a` 45 ˚C et la vanne
servant au de´gazage est connecte´e avec un long tuyau vertical en PFA muni d’une vanne a` son
extre´mite´ et refroidi par un ventilateur. En ouvrant le´ge`rement les deux vannes de de´gazage, la va-
peur du fluide frigorige`ne se refroidit dans ce tuyau et retombe par effet de gravite´ dans le re´servoir
d’entre´e, alors que les gaz incondensables sont chasse´s vers l’ambiance. Au bout de quelques mi-
nutes, nous obtenons un fluide parfaitement de´gaze´.
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II.4.3.1 Ve´rification du de´gazage
Avant de commencer les campagnes d’essais, la ve´rification du de´gazage du fluide est indis-
pensable. Pour cela, deux techniques diffe´rentes ont e´te´ utilise´es :
• visualisation directe : en fermant la vanne de de´gazage (la plus haute), si le fluide est bien
de´gaze´, aucune bulle d’air n’est visible dans la partie du tuyau entre le re´servoir et cette
vanne.
• ve´rification des conditions de saturation par la relation de Clapeyron : la relation entre les
conditions de saturation mesure´es est compare´e avec la relation de Clapeyron inte´gre´e :
psat(T ) = pref
(
T
Tref
)(a/r)
exp
[−b
r
(
1
T
− 1
Tref
)]
(II.2)
ou` pref et Tref sont la pression et la tempe´rature de saturation du fluide a` un point de
re´fe´rence connu, a et b sont les coefficients de l’e´quation de la chaleur latente en fonction de
la tempe´rature de saturation v = f(T ) = aT +b, et r est la constante massique de la vapeur.
Si la vapeur est suppose´e comme un gaz parfait, cette e´quation n’est valable que quand le
fluide est loin de son point critique (i.e. vl 
 vv et v est une fonction line´aire de T ).
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FIGURE II.11 – E´volutions de la pression de saturation en fonction de la tempe´rature de´termine´es
a` partir de la relation de Clapeyron pour le n-pentane et le HFE-7000.
Pour le n-pentane et le HFE-7000, les points de re´fe´rence peuvent eˆtre les tempe´ratures de
saturation Tref = 36.06 ˚C et Tref = 35.35 ˚C a` la pression atmosphe´rique pref = 1.013
bar, respectivement.
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Pour le n-pentane par exemple, les coefficients a et b sont e´gaux a` -0.828 J.kg−1.K−1 et
616.8 J.kg−1, respectivement, et la constante spe´cifique r est e´gale a` 115.23 J.kg−1.K−1.
La figure II.11 montre l’e´volution de la pression de saturation en fonction de la tempe´rature
pour une gamme allant de 304.15 a` 332.15 K.
Les points de fonctionnement du dispositif expe´rimental durant les campagnes d’essais pour
les deux fluides sont place´s sur la figure II.11, ve´rifiant que les fluides ont e´te´ bien de´gaze´s.
Le faible e´cart entre les points expe´rimentaux et les courbes the´oriques est duˆ aux incerti-
tudes de mesure sur la tempe´rature et la pression dans le re´servoir d’entre´e.
II.4.4 De´termination des conditions aux limites par la me´thode de la Fluo-
rescence Induite par Laser (FIL)
Afin de caracte´riser les e´coulements en condensation convective, les conditions thermiques aux
limites sur les parois externes du micro-tube doivent eˆtre connues. Une me´thode spe´cifique a e´te´
de´veloppe´e pour de´terminer le coefficient d’e´change convectif entre les parois externes du micro-
tube et l’air. La Fluorescence Induite par Laser (FIL) a e´te´ utilise´e pour de´terminer le profil de
tempe´rature d’un e´coulement monophasique d’eau chaude a` l’inte´rieur du micro-tube. Pour cela,
l’eau a e´te´ ensemence´e avec une faible concentration (quelques particules par million) de Rhoda-
mine B, qui est un colorant fluorescent particulie`rement sensible a` la tempe´rature. La tempe´rature
de la solution a e´te´ pre´cise´ment mesure´e en entre´e et en sortie du condenseur graˆce aux thermo-
couples. Son de´bit massique dans le micro-tube a e´te´ impose´ par une micro pompe volume´trique de
marque “ISMATEC” et connecte´e a` un re´servoir contenant la solution. Le de´bit d’air conditionne´ a
e´te´ aussi impose´ par le climatiseur mobile. Par conse´quent, la configuration obtenue est celle d’un
e´changeur eau/air a` courants croise´s.
Rappelons tout d’abord le principe de la technique. Pour eˆtre absorbe´, le rayonnement rec¸u par la
mole´cule de Rhodamine B dissoute dans l’eau doit eˆtre situe´ dans une certaine gamme de longueur
d’onde comprise essentiellement entre 450 et 590 nm (i.e. du violet a` l’orange). La probabilite´
pour la mole´cule d’absorber ce rayonnement de´pend de la longueur d’onde, de´finissant ainsi le
spectre d’absorption pre´sente´ sur la figure II.12. La longueur d’onde d’un laser solide a` 532 nm
situe´e pratiquement au maximum du spectre d’absorption se re´ve`le particulie`rement adapte´e pour
induire l’excitation de la mole´cule et a e´te´ choisie pour ces expe´riences. Une fois a` l’e´tat excite´,
diffe´rents me´canismes conduisent au retour a` l’e´tat d’e´quilibre de la mole´cule offrant ainsi une
multitude de transitions e´nerge´tiques possibles par e´mission spontane´e de photon. La distribution
de la probabilite´ de ces e´missions spontane´es de´finit ainsi le spectre d’e´mission qui s’e´tend de la
longueur d’onde d’excitation a` des longueurs d’onde supe´rieures a` 700 nm (Fig. II.12).
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FIGURE II.12 – Spectres d’absorption et d’e´mission de la Rhodamine B dans l’eau distille´e et
sensibilite´ a` la tempe´rature de la fluorescence en fonction de la longueur d’onde pour une excitation
a` 532 nm (mesures effectue´es au laboratoire LEMTA Nancy par P. Lavieille en 2002). L’intensite´
de fluorescence a e´te´ collecte´e pour les longueurs d’ondes supe´rieures a` 650 nm.
Le passage de l’e´tat excite´ a` l’e´tat fondamental ne donne que rarement lieu a` une e´mission spon-
tane´e de photon, dans la plupart des cas celui-ci s’effectue au cours de chocs avec les mole´cules
du solvant (ici l’eau) l’environnant. Cette compe´tition entre l’e´mission spontane´e de photon et
les collisions constitue un me´canisme essentiel a` l’origine de la sensibilite´ de la fluorescence a` la
tempe´rature. De fac¸on simplifie´e, plus la tempe´rature s’accroıˆt plus la probabilite´ d’un retour a`
l’e´quilibre par collision est e´leve´e et plus, par voie de conse´quence, le taux d’e´mission spontane´e
(i.e. l’intensite´ de fluorescence) est faible. Finalement, l’expression de l’intensite´ de fluorescence
e´mise en fonction de la tempe´rature s’e´crit [62] :
If = Kopt.Kspec.Vc.I0.C.exp
(
β
T
)
(II.3)
ou`Kopt est une constante repre´sentant la chaıˆne optique,Kspec est une constante de´pendant unique-
ment des proprie´te´s spectroscopiques des particules de Rhodamine B, I0 est l’intensite´ d’excitation
du laser, C est la concentration mole´culaire de la Rhodamine B dans l’eau, T est la tempe´rature
de la solution, Vc est le volume de collection des photons et β est une fonction qui caracte´rise la
sensibilite´ a` la tempe´rature de la bande spectrale utilise´e pour recueillir le signal de fluorescence.
Afin de maintenir constantes toutes les grandeurs situe´es devant l’exponentielle β/T dans l’expres-
sion pre´ce´dente, et de pouvoir ainsi relier directement l’intensite´ de fluorescence a` la tempe´rature a`
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partir d’une seule mesure ou` ces deux grandeurs (i.e. l’intensite´ de fluorescence et la tempe´rature)
sont connues, il convient de prendre diverses pre´cautions :
La premie`re est de s’assurer que l’intensite´ de la source excitatrice I0 est constante. Un laser de
grande stabilite´ en puissance a donc e´te´ utilise´. Ce laser est un laser solide pompe´ par diode de
type “MLL-III-532nm-100mW ” re´gule´ en tempe´rature pour une grande stabilite´ en puissance.
Ses variations de puissance sont infe´rieures a` 0.641 % sur une dure´e de quatre heures (cf. tes-
ting report de Changchun New Industries Optoelectronics Tech Co). Son faisceau est TEM00 de
diame`tre 0.88 mm avec une divergence de 1.5 mrad. Sachant que la sensibilite´ de la fluorescence a`
la tempe´rature dans la gamme e´tudie´e est de l’ordre de 2.5 %/˚C, les fluctuations du laser induisent
une incertitude d’environ 0.25 degre´s sur la mesure de la tempe´rature obtenue.
La seconde pre´caution est de s’assurer de l’aptitude a` pouvoir reproduire pour chaque point de me-
sure l’alignement de la source excitatrice et du volume de collection de la fluorescence. Pour cela,
une optique de ve´locime´trie laser posse´dant une collection du signal lumineux en re´trodiffusion
est utilise´e (Figs. II.13 et II.14). L’avantage de ce syste`me est d’avoir un volume de collection de
la fluorescence solidaire du dispositif d’excitation. Ce dispositif est constitue´ d’un se´parateur de
faisceaux et d’une optique de collection en re´trodiffusion place´e a` 90˚ de l’axe optique (Fig. II.13).
Les deux faisceaux laser issus du se´parateur convergent ainsi au foyer de la lentille (situe´ a` 310
mm). Un miroir place´ entre les deux faisceaux permet, a` l’aide de l’optique de collection, de foca-
liser l’intensite´ lumineuse issue du croisement des faisceaux laser.
La troisie`me pre´caution est de s’assurer que l’intensite´ lumineuse mesure´e provient exclusivement
de l’e´mission fluorescente. Ainsi, afin de ne conserver que l’intensite´ de fluorescence et d’e´liminer
l’intensite´ laser issue de la re´flexion sur les parois du tube, des filtres optiques sont place´s en amont
de la chaıˆne de conversion photo-e´lectrique. Un premier filtre passe haut “Chroma HQ545LP” di-
vise par 105 l’intensite´ lumineuse a` 532 nm, un second permet de se´lectionner uniquement les
longueurs d’ondes supe´rieures a` 650 nm et filtre e´galement (si besoin) l’intensite´ laser re´siduelle
qui n’aurait pas e´te´ e´limine´e par le premier filtre. Le signal de fluorescence restant est alors conver-
tit en courant e´lectrique a` l’aide d’un photomultiplicateur. Le courant est ensuite converti en tension
avant d’eˆtre transmis a` la carte d’acquisition qui assure le se´quenc¸age du signal et la conversion
analogique nume´rique. L’utilisation d’un filtre optique passe haut a` 650 nm permet d’avoir une
atte´nuation suffisante de l’intensite´ laser re´fle´chie particulie`rement importante lors d’une collec-
tion en re´trodiffusion, notamment lorsque les mesures ont e´te´ effectue´es sur des tubes cylindriques.
D’autre part, le coefficient de sensibilite´ a` la tempe´rature ne de´pendant plus (ou tre`s peu) de la lon-
gueur d’onde au-dela` de 650 nm (Fig. II.12), la sensibilite´ a` la tempe´rature β peut eˆtre aise´ment
pre´dite quelles que soient les caracte´ristiques de la chaıˆne de conversion photo-e´lectrique (β =
2300 K).
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FIGURE II.13 – Sche´ma repre´sentatif du dispositif utilise´ pour la de´termination du coefficient
d’e´change thermique externe par la me´thode de la Fluorescence Induite par Laser (FIL).
Afin de ve´rifier cette fois expe´rimentalement la possibilite´ de maintenir constants tous les termes
situe´s devant l’exponentielle dans l’e´quation II.3 et de quantifier paralle`lement la pre´cision des
mesures, diffe´rents tests sont effectue´s :
• Pour valider la capacite´ du syste`me optique a` e´liminer les re´flexions du rayonnement laser
vers l’optique de collection, une premie`re expe´rience est effectue´e en mesurant l’intensite´
lumineuse en diffe´rents point du tube dans lequel circule de l’eau distille´e sans Rhodamine
B. Le niveau de signal de´tecte´ se re´ve`le eˆtre toujours infe´rieur a` 0.3 % du niveau de signal
mesure´ avec la Rhodamine B. L’erreur produite par l’e´blouissement ne peut donc de´passer
0.12 ˚C.
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FIGURE II.14 – Photographie du dispositif utilise´ pour la de´termination du coefficient d’e´change
thermique externe par la me´thode de la Fluorescence Induite par Laser (FIL).
• Si l’utilisation de l’optique de ve´locime´trie laser pre´sente´e permet de garantir une parfaite
stabilite´ de l’alignement du syste`me de collection sur le croisement des lasers, il reste tout
de meˆme a` aligner cet ensemble par rapport au tube d’environ 500 μm de diame`tre interne.
Pour cela l’optique de collection est monte´e sur 3 platines de de´placement assurant une
mobilite´ du syste`me optique dans les 3 directions de l’espace. Pour chaque position axiale
choisie dans le tube, le centrage du croisement des lasers avec l’e´coulement au coeur du tube
est re´alise´ en recherchant le maximum d’intensite´ de fluorescence. La re´pe´tabilite´ de ces
maximums est ve´rifie´e sur diffe´rents passages a` meˆme tempe´rature. Les e´carts sont infe´rieurs
a` 1 %. Ainsi, l’incertitude sur la capacite´ a` reproduire l’alignement de volume d’excitation
sur l’e´coulement au coeur du tube ge´ne`re une erreur maximale de 0.4 ˚C sur la mesure de la
tempe´rature.
Ces ve´rifications e´tant faites, le me´lange d’eau distille´e et de Rhodamine B est injecte´ a` diffe´rentes
tempe´ratures proches de la tempe´rature de saturation des fluides utilise´s. L’e´coulement d’air est
dans des conditions identiques a` celles qui seront utilise´es par la suite. Le profil de tempe´rature
obtenu permet ainsi de de´terminer le coefficient d’e´change externe entre le micro-tube est l’air
ambiant.
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FIGURE II.15 – Profils de la tempe´rature moyenne d’eau dans les quatre tubes du condenseur
multi-canaux de´termine´s par la me´thode FIL ; a) tube 1 (le plus bas) ; b) tube 2 ; c) tube 3 ; d) tube
4 (le plus haut).
condenseur mono-canal condenseur multi-canaux
coefficient d’e´change
294
253 281 281 315
externe [W.m−2.K−1] (tube 1) (tube 2) (tube 3) (tube 4)
TABLE II.1 – Coefficients d’e´change thermique convectif externes mesure´s par la me´thode FIL
pour les tubes des deux sections d’essais.
En utilisant cette me´thode, le profil de la tempe´rature moyenne d’eau dans chacun des tubes
des deux sections d’essais peut eˆtre de´termine´. La figure II.15 montre un exemple des profils de
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tempe´rature moyenne d’eau obtenus dans les quatre tubes du condenseur multi-canaux. Les ordres
de grandeur de toutes les re´sistances thermiques mises en jeu sont compare´es. La re´sistance ther-
mique convective externe (coˆte´ air) trouve´e est environ 20 fois plus importante que la re´sistance
thermique convective interne (coˆte´ eau), et plus de 60 fois plus importante que la re´sistance conduc-
tive dans les parois du tube. Par conse´quent, le transfert thermique convectif externe est le facteur
limitant. Connaissant le de´bit massique de l’eau a` l’inte´rieur des tubes et la tempe´rature de l’air
conditionne´, les coefficients d’e´change externes (circonfe´rentiellement moyenne´s) entre les parois
externes des tubes et l’air sont de´termine´s et reporte´s dans la table II.1. Leur incertitude de mesure
est estime´e a` ± 15 %. Ces coefficients d’e´change externes sont quasiment uniformes le long des
tubes.
Comme la position du convergent est fixe par rapport a` la section d’essais, on suppose dans ce qui
suit que les coefficients d’e´change externes restent inchange´s d’un essai a` un autre.
II.4.5 De´termination de la tempe´rature de la phase liquide par came´ra in-
frarouge
Afin de de´terminer la tempe´rature du n-pentane liquide circulant dans le micro-tube en verre,
une proce´dure de mesure base´e sur l’utilisation de la came´ra infrarouge a e´te´ mise en place. La
came´ra utilise´e pour ces expe´riences de type “SC6000HS” est fabrique´e par “FLIR Systems”. Elle
est constitue´e d’un de´tecteur photonique matriciel (640x512 pxl2) en Antimoniure d’Indium (InSb)
refroidi par une pompe a` chaleur fonctionnant sur un cycle de Stirling. Le capteur photonique a
e´te´ conc¸u de fac¸on a` proposer une sensibilite´ relativement homoge`ne sur une bande spectrale com-
prise entre 3 et 5 μm. Sur cette bande spectrale, les parois du micro-tube en borosilicate d’une
e´paisseur proche de 60 μm sont semi transparentes. Ainsi, le rayonnement perc¸u par la came´ra
lorsque celle-ci est focalise´e sur le tube en borosilicate provient a` la fois des parois du tube mais
e´galement du liquide situe´ en arrie`re-plan. D’autre part, des mesures effectue´es au spectrome`tre
a` absorption montrent que dans la bande 3−5 μm la majorite´ du rayonnement e´mis est absorbe´
lorsque celui-ci traverse, dans une direction perpendiculaire aux faces late´rales, le tube en verre
rempli de n-pentane. Ainsi, lorsque la section du tube est remplie de n-pentane, le rayonnement
des e´ventuels objets situe´s en arrie`re-plan du tube n’affecte pas (en tout cas par transmission a`
travers le tube) la mesure.
Conside´rant des situations ou` la tempe´rature du liquide est relativement homoge`ne dans la sec-
tion de passage du tube et tre`s proche de la tempe´rature de la paroi (ces hypothe`ses se ve´rifient
dans les situations qui seront envisage´es), des expe´riences d’e´talonnage sont re´alise´es afin d’ob-
tenir ensuite la tempe´rature de l’ensemble “tube et liquide” a` partir de la mesure du rayonne-
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ment infrarouge. Afin de re´duire la complexite´ des mode`les a` mettre en oeuvre et le nombre
d’expe´riences ne´cessaires a` leur validation, les mesures sont effectue´es dans des situations les plus
proches possible des conditions pour lesquelles elles seront utilise´es. En particulier, les expe´riences
d’e´talonnage re´alise´es sont effectue´es dans un environnement radiatif identique a` l’environnement
final (i.e. meˆme distribution spatiale des objets et meˆme tempe´rature ambiante). Pour e´tablir le lien
entre le signal rec¸u par la came´ra et la tempe´rature de l’ensemble “tube et liquide”, les e´tapes sont
les suivantes :
• Un e´coulement de n-pentane liquide a` tempe´rature homoge`ne et controˆle´e est impose´ dans
le micro-tube. La tempe´rature du n-pentane est mesure´e en entre´e et en sortie du micro-tube.
La chute de tempe´rature entre l’entre´e et la sortie du micro-tube e´tant faible devant l’e´cart
de tempe´rature entre le liquide et l’air ambiant, la tempe´rature du liquide le long de l’axe
du tube est estime´e en supposant la variation de la tempe´rature line´aire entre l’entre´e et la
sortie.
• L’axe optique de la came´ra infrarouge est place´ dans la direction de la normale a` la pa-
roi d’une des faces late´rales (du tube de section carre´e). Une dizaine d’images sont ac-
quises et moyenne´es. La figure II.16 pre´sente un exemple des re´sultats obtenus. Les in-
tensite´s pre´sente´es sont calcule´es a` partir des fichiers d’e´talonnage du capteur fournis par le
constructeur. Ainsi, la correction de non uniformite´ du gain des diffe´rents capteurs qui com-
pose la matrice est effectue´e. L’offset des diffe´rents capteurs a e´galement e´te´ pre´alablement
homoge´ne´ise´ en interposant devant l’objectif une plaque noire a` tempe´rature ambiante pour
corriger les de´rives relatives d’offset des diffe´rents capteurs. Dans cette configuration, la
re´ponse des diffe´rents capteurs qui composent l’image en fonction du flux radiatif de l’objet
observe´ est normalement identique.
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FIGURE II.16 –Distribution d’intensite´ mesure´e par la came´ra infrarouge moyenne´e sur 10 images
pour un e´coulement de n-pentane liquide circulant a` l’inte´rieur du tube a` une tempe´rature variant
de 31.8 a` 31.3 ˚C entre l’entre´e et la sortie de la portion du tube visualise´e sur cette image. La
tempe´rature de l’air est de 22.4 ˚C.
Les mesures obtenues permettent d’observer que l’intensite´ du signal mesure´ est relative-
Chapitre II. Dispositif expe´rimental et protocole de mesures 106
ment homoge`ne sur l’areˆte du tube (Fig. II.16), mais de´pend de la distance au centre de
l’image. Pour chaque colonne (correspondant a` chaque section du tube), la moyenne des
intensite´s des pixels de´finissant la partie centrale du tube est alors effectue´e. Ainsi, pour
chacune des 640 colonnes de l’image, le lien entre l’intensite´ radiative et la tempe´rature
de l’ensemble “tube et n-pentane liquide” est de´termine´. Cette ope´ration est re´pe´te´e pour
cinq niveaux de tempe´rature d’entre´e du n-pentane liquide e´quire´partis entre la tempe´rature
ambiante et une tempe´rature proche de la tempe´rature de saturation du n-pentane.
• A` l’issue de ces mesures, pour chacune des 640 colonnes de l’image, le lien entre le flux
radiatif rec¸u par le capteur et la tempe´rature est obtenu, de´finissant ainsi une courbe de
calibration pour chacune des colonnes de l’image. Un exemple de re´sultat est pre´sente´ sur la
figure II.17. L’interpolation entre les points expe´rimentaux est re´alise´e a` partir de la “spline
cubique d’Hermite” donne´e par la fonction “pchip” de Matlab. Il est a` noter que les re´sultats
obtenus par la suite sont pratiquement identiques en utilisant une interpolation line´aire par
morceaux.
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FIGURE II.17 – Courbe de calibration obtenue sur l’ensemble “tube et n-pentane liquide” pour
une des 640 colonnes composant la matrice du capteur. La “spline cubique d’Hermite” utilise´e par
la suite pour l’interpolation est e´galement repre´sente´e.
Ainsi pour les expe´riences re´alise´es ulte´rieurement, lorsqu’une re´gion du tube est entie`rement rem-
plie de n-pentane liquide, la mesure du flux radiatif permet a` partir de ces courbes de calibration de
de´terminer (en fonction de la colonne de pixel conside´re´e) la tempe´rature de l’ensemble “tube et
n-pentane liquide” dans cette re´gion. Pour illustrer les re´sultats de cette conversion, la figure II.18
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pre´sente le profil de tempe´rature associe´ au flux mesure´ sur la figure II.16. Le profil line´aire de la
variation de la tempe´rature et les valeurs des tempe´ratures d’entre´e et de sortie de 31.8 et 31.3˚C
respectivement sont correctement restitue´s par l’inversion.
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FIGURE II.18 – Profil de tempe´rature obtenu a` partir des mesures de flux pre´sente´es sur la figure
II.17 a` l’issue de l’algorithme de conversion du flux radiatif en tempe´rature (base´ sur les fichiers
de calibration des diffe´rentes colonnes). La chute line´aire de la tempe´rature de 31.8 a` 31.3 ˚C est
correctement restitue´e.
II.4.6 Campagnes d’essais
II.4.6.1 De´roulement d’un essai
Une fois les e´tapes pre´ce´dentes re´alise´es, une tempe´rature de consigne de 55 ˚C est impose´e
dans le re´servoir d’entre´e. Celle-ci correspond a` une pression de saturation psat du fluide supe´rieure
a` la pression atmosphe´rique en aval de la section d’essais. L’e´tuve est re´gle´e a` une tempe´rature de
70 ˚C, valeur suffisamment grande par rapport a` la tempe´rature de saturation du fluide pour e´viter
sa condensation avant son arrive´e dans la section d’essais y compris dans la vanne microme´trique
ou` a lieu le blocage sonique. Ensuite, la vanne microme´trique est comple`tement ouverte pendant
quelques minutes afin de remplir tous les circuits avec le fluide frigorige`ne. Suivant le de´bit mas-
sique souhaite´, la vanne microme´trique est plus ou moins ouverte et maintenue a` une certaine
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position jusqu’a` ce que le re´gime permanent soit atteint. Des se´ries de vide´os sont alors re´alise´es
a` l’aide de la came´ra rapide. Pour chaque de´bit massique du fluide, la zone de condensation est
balaye´e du de´but du tube jusqu’a` la fin de cette zone, c’est a` dire quand l’e´coulement devient mo-
nophasique liquide. Diffe´rents objectifs et lentilles sont utilise´s selon la ne´cessite´ lie´e a` la longueur
et au grossissement de la zone filme´e. La fre´quence d’acquisition des images est aussi choisie selon
la vitesse du me´canisme physique observe´ dans l’e´coulement. Dans certains cas particuliers, des
zones de recouvrement sont garde´es entre deux feneˆtres d’acquisition successives afin d’avoir une
continuite´ des phe´nome`nes observe´s.
II.4.6.2 Se´ries de tests
Les manipulations sont mene´es d’une manie`re syste´matique de fac¸on a` obtenir les re´sultats
correspondant a` :
• Toute la gamme de vitesses massiques possibles avec une condensation comple`te dans le
micro-tube, pour une seule tempe´rature d’air.
• Deux fluides diffe´rents qui sont le n-pentane et le HFE-7000 dans les meˆmes conditions
expe´rimentales.
II.5 Conclusions
Un dispositif expe´rimental a e´te´ conc¸u et re´alise´ permettant de visualiser par ombroscopie
les e´coulements de condensation de n-pentane et de HFE-7000 dans des micro-canaux en bo-
rosilicate, de sections carre´e d’areˆte interne 553 μm et circulaire de diame`tre interne 560 μm,
refroidis de l’exte´rieur par de l’air conditionne´. Une proce´dure de de´termination du coefficient
d’e´change thermique par la me´thode de la Fluorescence Induite par Laser (FIL), dans le cas d’un
e´change externe limitant, a e´te´ mise en place. Finalement, un protocole expe´rimental a e´te´ e´tabli.
Comme nous le verrons dans la suite, ce protocole permet de garantir une bonne reproductibilite´
des re´sultats expe´rimentaux. Dans un premier temps, et graˆce a` la visualisation directe, les struc-
tures d’e´coulement sont e´tudie´es. Les transferts thermiques sont ensuite analyse´s. Ces re´sultats
font l’objet du chapitre suivant.
Chapitre III
Condenseur mono-canal de section carre´e
Le banc expe´rimental pre´ce´demment de´crit nous permet d’e´tudier la condensation convective
du n-pentane et du HFE-7000 dans un micro-tube transparent de section carre´e de 553 μm d’areˆte
interne, refroidi de l’exte´rieur par un e´coulement a` courants croise´s d’air conditionne´ et permettant
la visualisation de l’e´coulement. La premie`re partie de ce chapitre est consacre´e a` l’identification
des diffe´rentes structures et zones d’e´coulement observe´es par ombroscopie. L’analyse des images
obtenues avec la came´ra nume´rique permet de de´terminer plusieurs grandeurs caracte´risant les
lois de transferts thermiques dans chacune des zones observe´es. Une description du programme
de traitement de ces images obtenues est alors pre´sente´e. Finalement, les re´sultats expe´rimentaux
sont analyse´s en s’appuyant a` la fois sur les traitements d’images et sur les informations fournies
par le reste de l’instrumentation mis en place sur le dispositif expe´rimental, comple´te´s par des
de´veloppements de mode`les physiques the´oriques approprie´s.
III.1 Re´gimes d’e´coulement
III.1.1 Structures d’e´coulement observe´es
Les structures d’e´coulement rencontre´es dans le cas des tubes de faible diame`tre hydraulique
interne (de l’ordre de 1 mm) sont diffe´rentes de celles observe´es au sein des tubes de diame`tre
hydraulique interne centime´trique (cf. chapitre I). Cette modification est due aux changements lie´s
a` l’influence relative des forces de tension superficielle par rapport aux forces de gravite´. Ce poids
relatif est de´termine´ a` partir de la longueur capillaire de´finie pre´ce´demment (cf. chapitre II).
Dans le but d’identifier les diffe´rentes structures d’e´coulement pre´sentes dans le micro-tube de
109
Chapitre III. Condenseur mono-canal de section carre´e 110
section carre´e, plusieurs vide´os ont e´te´ acquises a` l’aide de la came´ra rapide pour des e´coulements
de n-pentane avec des vitesses massiques comprises entre 3.1 et 12 kg.m−2.s−1 et de HFE-7000
avec des vitesses massiques comprises entre 1.8 et 22 kg.m−2.s−1. Ces vitesses massiques ont e´te´
choisies de sorte que la condensation du fluide soit comple`te dans le tube, afin d’observer toutes les
structures d’e´coulement de la zone de condensation. La tempe´rature moyenne d’air conditionne´ est
e´gale a` 22.62 ˚C dans le cas du n-pentane et a` 23.81 ˚C dans le cas du HFE-7000. Afin d’observer
clairement et simultane´ment les diffe´rentes structures d’e´coulement, l’objectif 50mm de la came´ra
rapide a e´te´ utilise´ avec une lentille de grossissement (6x), permettant d’obtenir un champ de vision
de largeur et de hauteur e´gales a` 41.17 mm correspondant a` une re´solution par de´faut du CCD de la
came´ra rapide de 1024×1024 pxl2 (cf. Annexe B). La fre´quence d’acquisition de la came´ra rapide
a e´te´ fixe´e a` 2000 images par seconde, permettant de suivre de fac¸on continue l’e´volution de la
distribution des phases au cours du temps.
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FIGURE III.1 – Structures d’e´coulement observe´es lors de la condensation du n-pentane avec une
vitesse massique de 5 kg.m−2.s−1 pour une tempe´rature moyenne d’air conditionne´ de 22.62 ˚C
et pour trois instants diffe´rents : (a) t = 0 ms ; (b) t = 50 ms ; (c) t = 51 ms.
La figure III.1 montre un exemple des diffe´rentes structures d’e´coulement observe´es lors de la
condensation du n-pentane a` l’inte´rieur du micro-tube de section carre´e pour une vitesse massique
de 5 kg.m−2.s−1. Des images correspondant a` trois instants diffe´rents ont e´te´ reporte´es sur cette
figure afin de montrer les transitions entre ces diffe´rentes structures. Trois structures d’e´coulement
principales ont e´te´ identifie´es : la structure annulaire, la structure a` bulles allonge´es (ou a` bulles
de Taylor) et la structure a` bulles sphe´riques. Ces structures d’e´coulement sont qualitativement
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identiques pour toutes les vitesses massiques impose´es et ce pour les deux fluides utilise´s. Elles
peuvent eˆtre classe´es en deux re´gimes d’e´coulement principaux classiquement rencontre´s pour
les e´coulements de condensation a` l’inte´rieur des micro-tubes [24–26, 64, 67–70, 84] : le re´gime
annulaire et le re´gime a` bulles (ou le re´gime disperse´).
III.1.1.1 Structure annulaire
La fin de la structure annulaire est clairement de´limite´e par un me´nisque principal dont la
forme est quasiment he´misphe´rique (Fig. III.2). Un film mince de liquide est pre´sent le long de la
circonfe´rence interne du tube. La vapeur s’e´coule au centre et occupe la quasi totalite´ de la sec-
tion du tube. La pre´sence d’une zone claire au centre est due aux rayons lumineux qui ne sont pas
de´vie´s a` cause de leur incidence normale aux interfaces. Les amplitudes des vagues dans la partie
infe´rieure du tube sont plus importantes que celles dans sa partie supe´rieure. Cela montre que les
effets de la gravite´ sont toujours (faiblement) pre´sents, meˆme si les effets capillaires restent domi-
nants dans ce type d’e´coulement pour lequel le diame`tre hydraulique du tube de section carre´e est
infe´rieur a` la longueur capillaire dans les cas des deux fluides. Ce type d’e´coulement avec un coeur
de vapeur au centre et un film de liquide le long des parois internes est aussi rencontre´ dans des
tubes de diame`tre hydraulique centime´trique mais pour des vitesses de vapeur e´leve´es, pour les-
quelles les forces de frottement interfacial sont importantes (cf. chapitre I). Ne´anmoins, le tre`s fort
cisaillement interfacial provoque souvent l’entraıˆnement de gouttelettes de liquide dans le coeur
de vapeur, ce qui n’est a priori pas le cas ici.
Deux types de structure annulaire ont e´te´ identifie´s dans la litte´rature : stationnaire et instation-
naire [73, 90]. La structure annulaire stationnaire est caracte´rise´e par un me´nisque immobile au
cours du temps ayant une interface lisse ou ondule´e, selon la densite´ surfacique du flux thermique
pre´leve´, la nature du fluide et sa vitesse massique [73]. La structure annulaire instationnaire est
caracte´rise´e par l’oscillation du me´nisque suivant la direction de l’e´coulement. D’apre`s Piaud et
al. [90], deux types d’instabilite´ ont pu eˆtre distingue´s pour ce type d’e´coulement dans le cas
d’un tube circulaire : l’instabilite´ convective et l’instabilite´ absolue. L’instabilite´ convective est
caracte´rise´e par l’oscillation de l’interface de la structure annulaire pour une longueur de la zone
de condensation (i.e. longueur diphasique) le´ge`rement supe´rieure a` la plus petite longueur d’onde
instable de l’instabilite´ de Rayleigh-Plateau qui est e´gale a` 2πRt, ou` Rt repre´sente le rayon interne
du tube circulaire. Quand la longueur de la zone de condensation augmente, l’interface devient
plus instable et les amplitudes des vagues augmentent. Lorsque la longueur devient nettement
supe´rieure a` la longueur d’onde critique, l’interface devient tre`s instable et les vagues des parties
supe´rieure et infe´rieure du tube se touchent, provoquant une rupture de l’interface qui entraıˆne alors
le de´tachement d’une bulle allonge´e. Ce cas correspond alors a` l’instabilite´ absolue. Des courbes
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de transition entre la stabilite´, l’instabilite´ convective et l’instabilite´ absolue ont e´te´ finalement
trace´es en fonction du nombre d’e´bullition Bo et du nombre capillaire Ca (cf. chapitre I). Dans
le cas de nos expe´riences, les transferts thermiques entre l’air et les parois externes du micro-tube
e´tant limitant, le nombre d’e´bullition Bo, proportionnel a` l’inverse de la longueur de la zone de
condensation, est alors faible. La longueur de la zone de condensation reste donc toujours nette-
ment supe´rieure a` la valeur critique pour toute la gamme de vitesse massique conside´re´e dans nos
expe´riences, ce qui explique les de´tachements re´guliers de bulles allonge´es et par conse´quent la
pre´sence syste´matique de l’ensemble des trois structures d’e´coulement montre´es pre´ce´demment.
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FIGURE III.2 – Transition entre les structures annulaire et a` bulles allonge´es observe´e lors de
la condensation du n-pentane avec une vitesse massique de 5 kg.m−2.s−1 pour une tempe´rature
moyenne d’air conditionne´ de 22.62 ˚C et pour quatre instants diffe´rents : (a) t = 0 ms ; (b) t =
24 ms ; (c) t = 32 ms ; (d) t = 36 ms.
III.1.1.2 Structures a` bulles allonge´es et sphe´riques
Au moment de la rupture de la continuite´ de l’interface dans la structure annulaire (Fig. III.2),
une bulle allonge´e se de´tache avec une longueur (selon l’axe du tube) de quelques dizaines de
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fois le diame`tre hydraulique du tube. Un pont liquide se forme entre cette bulle et le me´nisque
principal de la nouvelle structure annulaire. Le de´bit de vapeur au niveau du me´nisque principal
pousse l’ensemble du pont liquide et de la bulle allonge´e avec une vitesse importante dans le sens
de l’e´coulement. Ainsi, le me´nisque principal avance dans le tube en meˆme temps que la bulle
allonge´e se condense et ne cesse d’avancer que lorsque une autre bulle allonge´e se de´tache. A` cet
instant, la premie`re bulle allonge´e est devenue quasi-sphe´rique. Cette structure d’e´coulement est
alors nomme´e “structure a` bulles allonge´es” ou “structure a` bulles de Taylor”.
Finalement, la bulle allonge´e devient sphe´rique et continue a` se condenser jusqu’a` sa disparition
comple`te (Fig. III.1). Cet aspect physique est nomme´ “collapsus de la bulle sphe´rique”.
III.1.1.3 De´finitions et longueurs des zones d’e´coulement
Nous de´finissons dans la suite la zone annulaire comme e´tant la zone du tube ou` la structure
annulaire est seule pre´sente au cours du temps. Ainsi, cette zone est de´finie par la partie diphasique
comprise entre l’entre´e du tube et la position moyenne de formation des ponts liquides (l’e´cart
type de cette position moyenne e´tant tre`s faible, la position minimale de formation des ponts li-
quide peut eˆtre confondue avec la position moyenne). La meˆme de´finition est conside´re´e pour la
zone a` bulles sphe´riques. Ainsi, cette zone est de´finie par la partie diphasique comprise entre la po-
sition axiale au dela` de laquelle aucun passage d’une bulle allonge´e n’est de´tecte´ et la fin de la zone
de condensation. Finalement, la zone intermittente (appele´e e´galement zone a` bulles allonge´es) est
la partie restante de la zone diphasique. Ainsi, la zone intermittente est la partie diphasique ou`
toutes les bulles allonge´es sont pre´sentes au cours du temps, avec la pre´sence possible a` un instant
donne´ des structures annulaire et a` bulles sphe´riques dans cette zone.
Afin de quantifier les proportions de la zone de condensation occupe´es par ces trois zones et de
mettre en e´vidence l’influence de la nature et de la vitesse massique du fluide sur ces propor-
tions, les longueurs moyennes des zones annulaire, intermittente et a` bulles sphe´riques ont e´te´
de´termine´es pour les diffe´rentes vitesses massiques des deux fluides et sont reporte´es sur les figures
III.3 et III.4. Les courbes montrent que la longueur moyenne de la zone annulaire augmente claire-
ment avec la vitesse massique dans les cas des deux fluides, alors que les longueurs moyennes des
zones intermittente et a` bulles sphe´riques restent quasiment les meˆmes, ce qui entraıˆne e´videmment
une augmentation de la longueur de la zone de condensation. De plus, la longueur moyenne de la
zone annulaire est quasiment e´gale a` celle de la zone intermittente pour les tre`s faibles vitesses
massiques des deux fluides, alors qu’elle devient plus importante pour les plus grandes vitesses
massiques. D’autre part, la longueur moyenne de la zone a` bulles sphe´riques est ne´gligeable de-
vant les longueurs des autres zones, quelles que soient la nature et la vitesse massique du fluide.
Finalement, pour une meˆme vitesse massique des deux fluides et une meˆme densite´ surfacique du
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FIGURE III.3 – E´volutions des longueurs moyennes des zones annulaire, intermittente, a` bulles
sphe´riques et diphasique en fonction de la vitesse massique pour des e´coulements de n-pentane et
pour une tempe´rature moyenne d’air conditionne´ de 22.62 ˚C.
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FIGURE III.4 – E´volutions des longueurs moyennes des zones annulaire, intermittente, a` bulles
sphe´riques et diphasique en fonction de la vitesse massique pour des e´coulements de HFE-7000 et
pour une tempe´rature moyenne d’air conditionne´ de 23.81 ˚C.
flux thermique pre´leve´, les longueurs moyennes des trois zones pour le n-pentane sont plus im-
portantes que celles pour le HFE-7000. Cela peut eˆtre attribue´ a` la valeur de la chaleur latente de
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vaporisation du n-pentane qui est assez nettement supe´rieure a` celle du HFE-7000 (cf. Annexe A).
Dans la section suivante, chacune des trois zones est e´tudie´e se´pare´ment tant d’un point de vue
hydraulique que thermique. Pour cela, nous commenc¸ons par montrer la proce´dure expe´rimentale
de´veloppe´e pour le traitement des images brutes acquises par la came´ra rapide pour les e´coulements
des deux fluides utilise´s dans le micro-tube de section carre´e. Ensuite, nous montrons les me´thodes
expe´rimentales mises en place et les mode`les de´veloppe´s pour la de´termination des parame`tres
hydrauliques et thermiques correspondant aux diffe´rentes zones. Finalement, nous pre´sentons les
re´sultats expe´rimentaux obtenus, ainsi que des analyses pour chacune des trois zones, pour conclure
sur les me´canismes principaux re´gissant ces e´coulements.
III.2 Lois de transferts thermiques
III.2.1 Traitement d’images
L’e´tude des diffe´rentes zones de l’e´coulement ne´cessite la de´termination pre´cise de la distribu-
tion des phases vapeur et liquide a` l’inte´rieur du tube. Pour cela, un programme spe´cifique a e´te´
de´veloppe´ sousMatlab et utilise´ dans toutes les proce´dures de traitement des donne´es expe´rimentales
permettant la distinction entre les deux phases dans chaque section du tube.
Les images brutes acquises par la came´ra rapide ont e´te´ enregistre´es sur des niveaux de gris
diffe´rents compris entre 0 et 255. Elles ont ensuite e´te´ binarise´es par rapport a` un seuil choisi
manuellement en rentrant sa valeur dans le programme ou automatiquement par le programme
lui-meˆme en analysant la distribution de tous les niveaux de gris dans chaque image. Apre`s bina-
risation, l’identification des phases se fait de la fac¸on suivante : la couleur noire obtenue dans la
nouvelle image correspond, a` l’exception des parois du tube, a` la pre´sence de la vapeur. La couleur
blanche correspond a` la pre´sence du liquide si la zone blanche adhe`re a` la paroi du tube, ou a` la va-
peur si la zone blanche est se´pare´e de la paroi par une zone noire, c’est a` dire si la zone blanche est
situe´e a` l’inte´rieur d’une bulle. Le programme distingue alors les phases pour les zones blanches
et les colorie en bleu si elles correspondent a` des zones liquides et en rouge si elles correspondent
a` des zones vapeurs. Il est a` noter que des zones rouges apparaissent e´galement au sein meˆme
des parois (Fig. III.5b), correspondant aux faisceaux non de´vie´s traversant les parois supe´rieure et
infe´rieure sur une longueur e´gale a` la valeur de l’areˆte du tube. Ces zones ne sont e´videmment pas
conside´re´es comme des zones vapeurs et n’interviennent dans aucun calcul des parame`tres hydrau-
liques et thermiques.
La figure III.5 montre un exemple du traitement d’une image acquise pour la zone a` bulles pour
un e´coulement de n-pentane avec une vitesse massique de 5 kg.m−2.s−1. Apre`s identification des
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phases, le programme de´termine la proportion de la vapeur dans chaque section de la partie du
tube observe´e dans la feneˆtre d’acquisition. A` la fin de cette e´tape, un indicateur de pre´sence de
la phase vapeur dans une section du tube en fonction de la position axiale est cre´e´ (Fig III.5c).
Finalement, une ve´rification visuelle de la de´tection de la pre´sence de vapeur est faite en trac¸ant
des barres verticales de´limitant les bulles de vapeur observe´es (Fig. III.5d).
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FIGURE III.5 – Exemple de de´tection par traitement d’images de la pre´sence de vapeur dans la
zone a` bulles pour un e´coulement de n-pentane avec une vitesse massique de 5 kg.m−2.s−1 et pour
une tempe´rature moyenne d’air conditionne´ de 22.62 ˚C ; (a) image originale ; (b) image traite´e ; (c)
indicateur de pre´sence de la phase vapeur ; (d) validation de la proce´dure de de´tection de pre´sence
de vapeur.
Il est a` noter que le taux de vide dans les structures annulaire et a` bulles allonge´es n’est pas ac-
cessible, du fait de la de´viation des rayons lumineux lie´e a` la forme de l’interface vapeur-liquide
de ces structures. Ainsi, la proportion du volume du tube occupe´e par la vapeur ne pourra eˆtre
aise´ment de´duite que dans la structure a` bulles sphe´riques. En effet, dans ce cas seule la mesure de
la taille de la bulle selon l’axe longitudinal suffit. La valeur de l’indicateur de pre´sence de vapeur
dans une section donne´e du tube constituera donc la seule information utilise´e dans la suite pour
calculer les parame`tres hydrauliques et thermiques dans les diffe´rentes zones de l’e´coulement.
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III.2.2 Recouvrement des images
La de´termination des parame`tres hydrauliques et thermiques dans des zones ou` ces parame`tres
sont tre`s sensibles a` la distribution des phases demande une visualisation a` une e´chelle tre`s petite
de l’e´coulement. Des objectifs munis de lentilles de fort grossissement doivent alors eˆtre utilise´s.
La re´solution du capteur CCD de la came´ra rapide e´tant limite´e a` 1024×1024 pxl2, l’observation
de´taille´e de la distribution spatiale des structures d’e´coulement impose une feneˆtre d’acquisition
de dimensions millime`triques (cf. Annexe B). La visualisation des structures d’e´coulement sur la
totalite´ du tube ne´cessite donc l’acquisition de plusieurs zones avec des de´calages re´guliers de
la came´ra rapide le long de l’axe du tube, tout en gardant une zone de recouvrement entre deux
feneˆtres d’acquisition successives. Les profils des parame`tres dans les diffe´rentes feneˆtres d’acqui-
sition sont ainsi de´termine´s.
Pour le meˆme parame`tre e´tudie´, les profils de´termine´s dans deux feneˆtres d’acquisition successives
ont les meˆmes allures dans la zone de recouvrement mais peuvent eˆtre le´ge`rement de´cale´s l’un par
rapport a` l’autre. Cet aspect est aussi observe´ pour les profils de´termine´s a` des instants diffe´rents
pour une meˆme feneˆtre d’acquisition, indiquant ainsi une e´volution de la longueur de la zone de
condensation (i.e. longueur diphasique) au cours du temps. Cela met en e´vidence un changement
dans les conditions ope´ratoires du banc d’essai. Deux grandeurs peuvent expliquer cet aspect : la
pression du fluide dans le re´servoir d’entre´e et la variation de la tempe´rature d’air conditionne´. En
effet, une variation de la pression du fluide dans le re´servoir d’entre´e entraıˆne une variation de la
diffe´rence de pression entre les extre´mite´s de la vanne microme´trique, produisant ainsi une varia-
tion du de´bit qui influe sur la longueur de condensation. De meˆme, une variation de la tempe´rature
d’air conditionne´ entraıˆne une variation de la densite´ surfacique du flux thermique pre´leve´ et par
suite une variation de la longueur de la zone de condensation. L’attention a alors e´te´ accorde´e aux
e´volutions de ces deux grandeurs physiques au cours du temps. Pour cela, la fin de la zone di-
phasique a e´te´ repe´re´e a` l’aide de la came´ra rapide avec une fre´quence d’acquisition de 3 images
par seconde, simultane´ment avec l’enregistrement sur Labview des valeurs de la pression dans le
re´servoir d’entre´e et de la tempe´rature d’air conditionne´ au niveau du micro-tube. Deux essais ont
e´te´ re´alise´s pour des e´coulements de n-pentane a` l’inte´rieur du micro-tube avec des vitesses mas-
siques de 8.27 et 12.34 kg.m−2.s−1, et pour des dure´es d’acquisition longues (de quelques heures).
Les figures III.6 et III.7 montrent les e´volutions de la longueur de la zone de condensation, de la
pression du re´servoir d’entre´e et de la tempe´rature d’air conditionne´ en fonction du temps dans les
cas des deux essais. Comme attendu, la longueur de la zone de condensation est significativement
change´e au cours du temps pour les deux essais. Des variations maximales de ±11.24 et ±7.52
% ont e´te´ obtenues pour les vitesses massiques de 8.27 et 12.34 kg.m−2.s−1, respectivement, par
rapport aux longueurs moyennes de la zone de condensation de 101.4 et 156.8 mm.
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FIGURE III.6 – E´volutions de la longueur diphasique en fonction du temps pour des e´coulements
de n-pentane avec deux vitesses massiques diffe´rentes : (1) G = 8.27 kg.m−2.s−1 ; (2) G = 12.34
kg.m−2.s−1.
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FIGURE III.7 – E´volutions (a) de la pression du fluide dans le re´servoir d’entre´e et (b) de la
tempe´rature d’air conditionne´ en fonction du temps pour des e´coulements de n-pentane avec deux
vitesses massiques diffe´rentes : (1) G = 8.27 kg.m−2.s−1 ; (2) G = 12.34 kg.m−2.s−1.
Pour ce qui concerne les conditions ope´ratoires e´tudie´es, la pression du re´servoir d’entre´e est qua-
siment constante sur le temps total d’acquisition. Une variation maximale de ±0.5 % par rapport
a` une pression moyenne de 1.371 bar est obtenue pour les deux essais. La tempe´rature d’air, par
contre, e´volue significativement au cours du temps et son e´volution est clairement corre´le´e a` celle
de la longueur de la zone de condensation sur le temps total d’acquisition pour les deux essais.
Nous remarquons que quand la tempe´rature d’air augmente (i.e. la diffe´rence entre la tempe´rature
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de saturation du fluide et la tempe´rature d’air diminue), la longueur de la zone de condensation
augmente. En effet, si on suppose en premie`re approximation que l’e´nergie e´change´e sous forme
sensible est ne´gligeable, le bilan enthalpique sur la zone de condensation s’e´crit :
m˙v = hgPLd(Tsat − Tair) (III.1)
ou` m˙, v et Tsat sont le de´bit massique, la chaleur latente de vaporisation et la tempe´rature de satu-
ration du fluide, respectivement, P est le pe´rime`tre externe du tube, Ld est la longueur de la zone
de condensation et hg est le coefficient d’e´change global moyen entre la phase vapeur et l’air. Dans
l’hypothe`se ou` l’e´change avec l’air est limitant, ce coefficient d’e´change est sensiblement constant.
Il vient alors, pour un de´bit donne´ :
Ld(Tsat − Tair) = m˙v
hgP
≈ cte (III.2)
La figure III.8c montre les e´volutions expe´rimentales du produit Ld(Tsat − Tair) en fonction du
temps pour les deux essais. Les moyennes glissantes associe´es aux profils de ce produit et relatives
a` leurs valeurs initiales sont reporte´es sur la figure III.8d. Les longueurs de la zone de condensa-
tion sont corrige´es en les divisant par l’e´cart de tempe´rature re´el et en les multipliant par l’e´cart
de tempe´rature conside´rant une tempe´rature d’air constante et e´gale a` la tempe´rature moyenne au
cours des essais. Les re´sultats montrent que les corrections apporte´es par la tempe´rature d’air di-
minuent les variations maximales des longueurs moyennes de la zone de condensation de 12 et 6.9
% a` 2.5 et 1.9 % pour les vitesses massiques de 8.27 et 12.34 kg.m−2.s−1, respectivement. Ces
variations tre`s acceptables peuvent eˆtre explique´es par les incertitudes lie´es a` la de´tection de la fin
de la zone de condensation et a` la mesure de la tempe´rature d’air.
Par ailleurs, d’apre`s la figure III.8c, la valeur du produit Ld(Tsat − Tair) vaut 1300 mm.˚C pour
une vitesse massique de 8.27 kg.m−2.s−1 de n-pentane. En utilisant cette valeur, le coefficient
d’e´change global moyen peut eˆtre e´value´ par la relation III.2, conduisant a` une valeur de hg ≈
260 W.m−2.K−1. Cette valeur est proche de celle du coefficient d’e´change externe mesure´e par la
me´thode de la FIL (hext = 294 W.m−2.K−1) et reste dans sa gamme d’incertitude, validant ainsi
l’hypothe`se d’un e´change externe limitant. La meˆme e´valuation avec le HFE-7000 conduit a` une
valeur de hg ≈ 175 W.m−2.K−1. Pour ce fluide, l’hypothe`se d’un e´change externe limitant est
donc beaucoup plus discutable. Diverses raisons peuvent expliquer cette modification par rapport
au n-pentane. En particulier, la masse volumique du liquide e´tant e´leve´e et la longueur capillaire
faible, une stratification plus importante qu’avec le n-pentane est obtenue. De plus, la conductivite´
thermique du HFE-7000 liquide e´tant faible, les transferts internes sont plus limite´s. Il est a` noter
que dans la suite de ce chapitre, le calcul des parame`tres thermiques dans le cas d’un e´coulement
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de HFE-7000 sont effectue´s en se basant sur la valeur de hg ≈ 175 W.m−2.K−1.
0 5000 10000 15000
140
150
160
170
(2a)
t [s]
L d
 
[m
m
]
0 5000 10000 15000
90
100
110
120
(1a)
t [s]
L d
 
[m
m
]
0 5000 10000 15000
11.5
12
12.5
13
(2b)
t [s]
T s
a
t−
T a
ir 
[°C
]
0 5000 10000 15000
12
12.5
13
13.5
14
(1b)
t [s]
T s
a
t−
T a
ir 
[°C
]
0 5000 10000 15000
1800
2000
2200
(2c)
t [s]L
d(T
s
a
t−
T a
ir) 
[m
m
.°C
]
0 5000 10000 15000
1200
1300
1400
(1c)
t [s]L
d(T
s
a
t−
T a
ir) 
[m
m
.°C
]
0 5000 10000 15000
−5
5
15
(2d)
t [s]
M
G
R
 [%
]
 
 
avant correction
après correction
0 5000 10000 15000
−15
−5
5
15
(1d)
t [s]
M
G
R
 [%
]
 
 
avant correction
après correction
FIGURE III.8 – E´volutions (a) de la longueur diphasique, (b) de la diffe´rence entre la tempe´rature
de saturation du fluide et la tempe´rature d’air conditionne´, (c) du produit de la longueur diphasique
par la diffe´rence entre la tempe´rature de saturation du fluide et la tempe´rature d’air conditionne´ et
(d) de la moyenne glissante relative de ce produit en fonction du temps pour des e´coulements de
n-pentane avec deux vitesses massiques diffe´rentes : (1) G = 8.27 kg.m−2.s−1 ; (2) G = 12.34
kg.m−2.s−1.
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En conclusion, le protocole de correction des longueurs de la zone de condensation par correc-
tion de la tempe´rature d’air permet d’obtenir des bons alignements des profils des diffe´rents pa-
rame`tres au niveau des zones de recouvrement. Ce protocole a donc e´te´ utilise´ dans les proce´dures
de traitement des diffe´rentes zones e´tudie´es.
III.2.3 Zone annulaire
La de´termination des lois de transferts thermiques (i.e. coefficient d’e´change interne) dans
la zone annulaire ne´cessite la connaissance du profil de l’interface dans chaque section de cette
zone. La de´termination des e´paisseurs locales des films de liquide n’est pas possible par la vi-
sualisation directe. La de´marche adopte´e consiste donc a` de´velopper une me´thodologie qui devra
permettre de valider des re´sultats de simulations nume´riques et de structuration des phases. De
telles simulations sont, a` la date d’e´criture de ce me´moire, en cours de re´alisation a` l’univer-
site´ de Padoue en Italie par Stefano Bortolin et Davide Del Col, en conside´rant une configura-
tion identique a` celle pre´sentement e´tudie´e. La suite de ce paragraphe se bornera donc a` de´crire
la me´thodologie de´veloppe´e pour effectuer la comparaison entre ces re´sultats nume´riques et les
re´sultats expe´rimentaux.
(a) (b) 
FIGURE III.9 – Images acquises par la came´ra rapide pour la zone annulaire d’un e´coulement de
n-pentane avec une vitesse massique de 11.96 kg.m−2.s−1 pour une tempe´rature moyenne d’air
conditionne´ de 22.62 ˚C et pour deux positions axiales diffe´rentes de l’origine de la feneˆtre d’ac-
quisition par rapport au de´but du tube : (a) z0 = 11.25 mm ; (b) z0 = 56.75 mm.
Des vide´os de la zone annulaire ont e´te´ acquises a` l’aide de la came´ra rapide pour des e´coulements
de n-pentane avec des vitesses massiques de 3.78, 5, 6.82, 9.17 et 11.98 kg.m−2.s−1 et pour la
meˆme tempe´rature moyenne d’air conditionne´ conside´re´e dans le paragraphe III.1.1. Afin d’obser-
ver pre´cise´ment la distribution des phases dans cette zone, l’objectif microscopique de la came´ra
rapide a e´te´ utilise´ avec une lentille de grossissement (5x), permettant d’obtenir une feneˆtre d’ac-
quisition de largeur et de hauteur e´gales a` 4.07 mm correspondant a` une re´solution par de´faut du
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CCD de la came´ra rapide de 1024×1024 pxl2 (cf. Annexe B). La fre´quence d’acquisition de la
came´ra rapide a e´te´ fixe´e a` 250, 2000 ou 3000 images par seconde selon les aspects physiques
e´tudie´s dans cette zone. La structure des images obtenues en ombroscopie est pre´sente´e sur la
figure III.9. Le film de liquide pre´sent le long des parois du tube ne peut eˆtre visualise´ directe-
ment. Sa pre´sence est re´ve´le´e par l’existence d’une zone sombre plus large situe´e le long des bords
inte´rieurs du tube. La forme prise par l’interface produit e´galement deux lignes claires au sein de
cette large bande sombre.
Une proce´dure spe´cifique a e´te´ de´veloppe´e pour pre´dire l’e´paisseur des films liquides dans la zone
annulaire re´gissant ce type d’e´coulement. Celle-ci se re´sume par les trois e´tapes suivantes :
1. Choix de profils d’interface disponibles dans la litte´rature correspondant a` une configuration
d’un condenseur (ge´ome´trie et dimensions du tube, nature et gamme de vitesse massique du
fluide, type du refroidissement, etc.) la plus proche possible de celle du condenseur e´tudie´
dans ce chapitre (en attendant les re´sultats des simulations nume´riques en cours de re´alisation
a` l’universite´ de Padoue).
2. Re´alisation de simulations nume´riques de de´viations des faisceaux lumineux (i.e. me´thode
de trace´ de faisceaux lumineux) e´mis par une source lointaine, traversant le micro-tube (dans
lequel chacun des profils d’interface choisis est inse´re´) et capte´s sur un e´cran.
3. Comparaison entre les images obtenues par le mode`le de trace´ de faisceaux lumineux pour
tous les profils d’interface choisis et les images expe´rimentales acquises par la came´ra rapide
pour les diffe´rentes parties de la zone annulaire. Dans le cas ou` ces images se superposent,
nous pourrons conside´rer que les profils d’interface issus des simulations nume´riques cor-
respondent bien aux profils d’interface re´els et les e´paisseurs des films liquides seront ainsi
de´termine´es, permettant de calculer les coefficients d’e´change internes locaux dans chaque
section du micro-tube.
1. Choix de profils d’interface
Pour bien choisir les profils d’interface, une revue bibliographique a e´te´ faite sur les e´tudes
expe´rimentales et nume´riques concernant la de´termination de la forme de l’interface dans la zone
annulaire pour les e´coulements de condensation dans les micro-tubes (cf. chapitre I). Malheureu-
sement, aucune configuration identique a` celle du condenseur e´tudie´ dans ce chapitre n’a pu eˆtre
trouve´e. Parmi les e´tudes les plus proches, on peut retenir celle de Wang & Rose [128] sur la
condensation du R134a a` l’inte´rieur d’un tube de section carre´e d’areˆte 1 mm. Les profils d’inter-
face de´termine´s dans cette e´tude nume´rique (Fig. III.10) ont ainsi e´te´ utilise´s dans la suite.
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FIGURE III.10 – Profils d’interface de´termine´s par Wang & Rose [128] pour un e´coulement de
condensation du R134a avec une vitesse massique de 500 kg.m−2.s−1 a` l’inte´rieur d’un micro-tube
de section carre´e d’areˆte interne 1 mm pour une tempe´rature de parois uniforme et constante et
pour six positions axiales diffe´rentes dans le micro-tube.
2. Me´thode de trace´ de faisceaux lumineux
Pour de´terminer l’image obtenue par ombroscopie apre`s l’insertion de chacun de ces pre´ce´dents
profils dans la section du tube, un code a e´te´ de´veloppe´ sous Matlab permettant de tracer sur un
e´cran les faisceaux lumineux e´mis par une source lumineuse lointaine (i.e. rayons lumineux pa-
ralle`les) et passant par un objet transparent place´ dans l’air entre la source lumineuse et l’objectif
(Fig. III.11a). En se basant sur ce programme, diffe´rentes simulations ont e´te´ faites pour lesquelles
l’objet est le micro-tube, dans lequel chacun des profils de Wang & Rose a e´te´ inse´re´ successive-
ment. Les dimensions et les courbures du tube, les indices de re´fraction de ses parois (en borosili-
cate) et les indices de re´fraction des phases vapeur et liquide du n-pentane ont e´te´ pris en compte
dans ce code. Du moment de leur arrive´e au tube jusqu’a` leur de´part, les rayons lumineux sont
de´vie´s selon la ge´ome´trie et l’indice de re´fraction du milieu de passage, comme cela est montre´
sur la figure III.11b. Ces rayons sont finalement capte´s par un re´cepteur (capteur CCD), formant
ainsi une image avec diffe´rents niveaux de gris selon le nombre de rayons lumineux arrivant sur un
meˆme pixel.
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FIGURE III.11 – (a) Sche´ma repre´sentatif de la me´thode de trace´ de faisceaux lumineux et (b)
exemple des de´viations des rayons lumineux provoque´es par la ge´ome´trie et l’indice de re´fraction
du micro-tube, par le profil de l’interface donne´ par Wang & Rose [128] pour une position axiale
de 54.5 mm et par les indices de re´fraction des phases vapeur et liquide du n-pentane. Le nombre
de rayons montre´ est largement re´duit pour une meilleure visualisation et compre´hension du
phe´nome`ne optique conside´re´.
3. Comparaison entre les images expe´rimentales et nume´riques
Suite aux simulations de trace´ de faisceaux lumineux re´alise´es avec les six profils d’interface
de Wang & Rose, les images re´sultantes sont compare´es aux images expe´rimentales (Fig. III.12).
Les histogrammes des niveaux de gris dans les sections me´dianes (les plus nettes) des images
expe´rimentales et des images calcule´es ont e´te´ trace´s afin de repe´rer les transitions entre les zones
noires et blanches dans ces sections. Les re´sultats montrent que, pour un titre massique en vapeur
e´leve´ (proche de 1 vers l’entre´e du tube), l’image calcule´e correspond bien a` l’image expe´rimentale
(Fig. III.13). Pour un faible titre (i.e. proche de 0 vers la fin de la zone annulaire), ces images sont
comple`tement diffe´rentes, indiquant que les profils de Wang & Rose ne sont pas adapte´s au type
d’e´coulement obtenu dans la configuration de notre condenseur. Ces re´sultats mettent en e´vidence
l’inte´reˆt de de´velopper un mode`le nume´rique spe´cifique au type d’e´coulement conside´re´ dans ce
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chapitre et prenant en compte toutes les conditions ope´ratoires spe´cifiques.
(b) (a) 
FIGURE III.12 – Comparaison entre (a) une image expe´rimentale acquise au de´but de la zone
annulaire pour un e´coulement de n-pentane avec une vitesse massique de 11.96 kg.m−2.s−1 et (b)
une image nume´rique obtenue par la me´thode de trace´ de faisceaux lumineux en utilisant le profil
de Wang & Rose [128] pour une position axiale de 54.5 mm.
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FIGURE III.13 – Comparaison des niveaux de gris obtenus dans les sections me´dianes (a) de
l’image expe´rimentale montre´e dans la figure III.12a et (b) de l’image nume´rique montre´e dans la
figure III.12b.
III.2.4 Transition entre les zones annulaire et intermittente
III.2.4.1 Position et fre´quence de formation des ponts liquides
Comme mentionne´ pre´ce´demment, les instabilite´s de l’interface au niveau de la zone annulaire
se traduisent par la rupture re´gulie`re de l’interface vapeur-liquide entraıˆnant des de´tachements de
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bulles allonge´es et des formations de ponts liquides entre ces bulles et la structure annulaire. Cet as-
pect est donc d’autant plus important que l’e´coulement est instable. Ainsi, la de´termination des pa-
rame`tres lie´s a` la formation des ponts liquides en fonction de certaines conditions expe´rimentales,
telles la nature et la vitesse massique du fluide et la densite´ surfacique du flux thermique pre´leve´,
est de grand inte´reˆt.
Dans un premier temps, des vide´os de la zone de formation des ponts liquides ont e´te´ acquises a`
l’aide de la came´ra rapide pour des vitesses massiques comprises entre 3.1 et 15.3 kg.m−2.s−1 pour
le n-pentane et entre 1.8 et 26.9 kg.m−2.s−1 pour le HFE-7000, et pour des tempe´ratures moyennes
d’air conditionne´ de 22.67 et 23.13 ˚C, respectivement. Pour les plus grandes vitesses massiques
des deux fluides, la condensation n’a pas e´te´ comple`te dans le tube. Cela n’a eu aucune influence ni
sur les re´sultats obtenus ni sur leur reproductibilite´. Vue la grande plage spatiale de formation des
ponts liquides dans le tube, l’objectif 50 mm muni d’une lentille de faible grossissement (6x) a e´te´
utilise´, assurant une feneˆtre d’acquisition de hauteur et de largeur e´gales a` 41.17 mm (cf. Annexe
B). De plus, en raison de la formation tre`s rapide des ponts liquides, la fre´quence de la came´ra ra-
pide a e´te´ fixe´e a` 2000 images par seconde, de sorte que la position exacte de chaque pont liquide
au moment de sa formation soit bien de´tecte´e. Les images de ces vide´os ont d’abord e´te´ traite´es
par le programme Matlab pre´sente´ dans le paragraphe III.2.1 afin de de´terminer la distribution des
phases dans la partie filme´e du tube. La position de formation du pont liquide a alors e´te´ de´termine´e
en repe´rant la position de la premie`re zone liquide situe´e du coˆte´ de l’entre´e de la vapeur et occu-
pant la totalite´ de la section du tube. Ce pont liquide a ensuite e´te´ nume´rote´ et suivi pendant son
de´placement dans le sens de l’e´coulement jusqu’a` la de´tection d’un nouveau pont liquide, et ainsi
de suite. Les incertitudes de de´termination de la position et du temps de formation d’un pont liquide
sont de ±80.4 μm et 0.5 ms, respectivement, correspondant a` des incertitudes de ±2 pxl lie´es a` la
de´termination des positions des deux extre´mite´s du pont liquide et a` une pe´riode d’acquisition des
images par la came´ra rapide. Devant les distances et les dure´es mesure´es, ces incertitudes peuvent
eˆtre conside´re´es comme ne´gligeables. A` la fin de cette proce´dure, les fre´quences et les positions de
formation de tous les ponts liquides (corrige´es par rapport a` la tempe´rature moyenne de l’air durant
toutes les expe´riences du meˆme fluide) pendant la dure´e d’acquisition totale de chaque vide´o sont
de´termine´es. Les re´sultats obtenus pour diffe´rentes vitesses massiques sont reporte´s sur les figures
III.14 et III.15. Ces figures montrent que ces deux parame`tres sont tre`s reproductibles, quels que
soient le fluide et la vitesse massique conside´re´s. Dans les cas des deux fluides, une augmentation
de la vitesse massique provoque l’augmentation de ces deux parame`tres. En augmentant la vitesse
massique du fluide pour une meˆme tempe´rature moyenne d’air conditionne´ (i.e. une densite´ surfa-
cique du flux thermique pre´leve´ constante), la condensation comple`te de la vapeur ne´cessite une
surface d’e´change plus importante, ce qui entraıˆne une augmentation de la longueur de la zone
de condensation. La position moyenne de formation des ponts liquides suit cette e´volution. Des
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relations quasiment line´aires sont obtenues entre la position moyenne de formation des ponts li-
quides et la vitesse massique pour les deux fluides. L’augmentation de la fre´quence moyenne de
formation des ponts liquides avec la vitesse massique du fluide est par contre non line´aire. Ces
proprie´te´s re´sultent d’une compe´tition entre les effets stabilisants et de´stabilisants entrant en jeu
dans l’e´coulement (effets capillaires, visqueux et inertiels). La mode´lisation de telles instabilite´s
sort du cadre de ce travail et ne´cessiterait une e´tude spe´cifique. Seules leurs caracte´risations sont
ici effectue´es.
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FIGURE III.14 – E´volutions de la position moyenne de formation des ponts liquides en fonction de
la vitesse massique pour des e´coulements de n-pentane et de HFE-7000 et pour des tempe´ratures
moyennes d’air conditionne´ de 22.67 et 23.13 ˚C, respectivement.
Dans un deuxie`me temps, une e´tude de la de´pendance de la fre´quence de formation des ponts
liquides a` la densite´ surfacique du flux thermique pre´leve´ a e´te´ re´alise´e. Pour chacun des deux
fluides, une vitesse massique est impose´e et maintenue constante pendant la dure´e de l’expe´rience,
et la longueur de la zone de condensation est modifie´e en changeant la densite´ surfacique du flux
thermique pre´leve´ (i.e. la tempe´rature moyenne de l’air conditionne´). Plusieurs vide´os sont alors
acquises dans la zone de formation des ponts liquides. La figure III.16 montre l’e´volution de la
fre´quence moyenne de formation des ponts liquides pour un e´coulement de n-pentane avec une
vitesse massique de 7.04 kg.m−2.s−1 et pour trois tempe´ratures moyennes d’air conditionne´ de
22.34, 24.95 et 27.42 ˚C. Les valeurs de la fre´quence moyenne sont quasiment les meˆmes quelle
que soit la densite´ surfacique du flux thermique pre´leve´. La valeur moyenne et la de´viation maxi-
male de toutes ces fre´quences sont de 13.7 Hz et de ±4 %, respectivement, pour une variation
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FIGURE III.15 – E´volutions de la fre´quence moyenne de formation des ponts liquides en fonction
de la vitesse massique pour des e´coulements de n-pentane et de HFE-7000 et pour des tempe´ratures
moyennes d’air conditionne´ de 22.67 et 23.13 ˚C, respectivement.
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FIGURE III.16 – E´volution de la fre´quence moyenne de formation des ponts liquides pour un
e´coulement de n-pentane avec une vitesse massique de 7.04 kg.m−2.s−1 et pour trois tempe´ratures
moyennes d’air conditionne´ de 22.34, 24.95 et 27.42 ˚C.
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de la densite´ surfacique du flux thermique pre´leve´ de 59 % et de la longueur moyenne de forma-
tion des ponts liquides de 83.3 %. La figure III.17 montre l’e´volution de la fre´quence moyenne de
formation des ponts liquides pour un e´coulement de HFE-7000 avec une meˆme vitesse massique
de 12.29 kg.m−2.s−1 et pour deux tempe´ratures moyennes d’air conditionne´ de 23.35 et 26.72
˚C. Les fre´quences moyennes trouve´es sont aussi tre`s proches. La valeur moyenne et la de´viation
maximale de ces fre´quences sont de 15.33 Hz et de±6.6 %, respectivement, pour une variation de
la densite´ surfacique du flux thermique pre´leve´ de 39 % et de la longueur moyenne de formation
des ponts liquides de 63.7 %.
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FIGURE III.17 – E´volution de la fre´quence moyenne de formation des ponts liquides pour
un e´coulement de HFE-7000 avec une vitesse massique de 12.29 kg.m−2.s−1 et pour deux
tempe´ratures moyennes d’air conditionne´ de 23.35 et 26.72 ˚C.
III.2.4.2 Titre massique en vapeur a` la formation des ponts liquides
Comme il a e´te´ montre´ dans le premier chapitre, les cartes d’e´coulement disponibles dans
la litte´rature pour la condensation a` l’inte´rieur des micro-tubes ont e´te´ de´veloppe´es pour des vi-
tesses massiques e´leve´es. Aucune carte n’a jamais e´te´ pre´sente´e pour des faibles vitesses mas-
siques de l’ordre de quelques dizaines de kg.m−2.s−1. Dans un premier temps, nous avons choisi
de de´velopper deux cartes d’e´coulement pour le n-pentane et le HFE-7000 pour la gamme de vi-
tesse massique utilise´e dans notre e´tude. Ces cartes ont e´te´ repre´sente´es dans un repe`re (G, x), ou`
G et x repre´sentent la vitesse massique et le titre massique en vapeur du fluide, respectivement.
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Pour de´terminer la transition entre la zone annulaire et la zone intermittente, le titre massique en
vapeur au moment de la formation des ponts liquides est de´termine´. Une premie`re tentative a e´te´
faite pour calculer le titre par simple application d’un bilan d’e´nergie sur la zone comprise entre
le de´but du tube (expose´ au fluide secondaire) et la position de formation de chaque pont liquide.
Ne´anmoins, des incertitudes significatives ont e´te´ mises en e´vidence. De plus, la faible conden-
sation ayant lieu dans la partie cache´e du tube et due a` la conduction thermique dans le baˆti du
condenseur re´sulte en un titre inconnu le´ge`rement infe´rieur a` 1 au de´but du tube (expose´ au fluide
secondaire). Par conse´quent, une autre me´thode a e´te´ utilise´e pour une de´termination plus pre´cise
du titre. Pour cela, pour un fluide et une vitesse massique donne´s, la vitesse de de´placement du
front fermant la structure annulaire a d’abord e´te´ calcule´e au niveau de sa formation. Cette vitesse
est de´termine´e en faisant le rapport entre la distance parcourue par ce front et le temps entre deux
images suffisamment e´loigne´es dans le temps (afin de re´duire les incertitudes lie´es a` la de´tection
de la position du front cause´es a` la fois par le CCD de la came´ra rapide et par le programme de
traitement d’images). En faisant les hypothe`ses que la compression de la vapeur situe´e dans la zone
annulaire et le changement de phase au niveau du front sont ne´gligeables, la vitesse de´bitante de
la vapeur a` cette position est alors e´gale a` celle du front. En suivant la meˆme proce´dure, la vitesse
moyenne de la vapeur lors de la formation de ces ponts est calcule´e pour toutes les vitesses mas-
siques des deux fluides. Les figures III.18 et III.19 montrent les e´volutions de cette vitesse moyenne
en fonction de la vitesse massique pour le n-pentane et le HFE-7000, respectivement. Nous remar-
quons que cette vitesse ne de´pend quasiment pas de la vitesse massique du fluide avec des valeurs
moyennes diffe´rentes de 0.73 et 0.43 m.s−1 pour le n-pentane et le HFE-7000, respectivement.
Cet invariant qui caracte´rise le phe´nome`ne de fermeture du collier de liquide est particulie`rement
inte´ressant pour l’analyse de stabilite´ de ce type de structure.
Connaissant la vitesse moyenne de la vapeur au niveau de la formation des ponts liquides, et en
supposant que le taux de vide a` cet endroit est e´gal a` 0.81 (correspondant a` la valeur du taux de vide
propose´e par Garimella [44] pour les bulles allonge´es a` l’inte´rieur d’un tube de section carre´e), le
de´bit massique de la vapeur peut eˆtre e´value´. Les figures III.20 et III.21 montrent les e´volutions du
titre massique en vapeur moyen lors de la formation des ponts liquides en fonction de la vitesse
massique pour les deux fluides utilise´s. Nous constatons que le titre moyen diminue quand la vi-
tesse massique augmente. En effet, en augmentant la vitesse massique du fluide, le de´bit massique
total augmente, le de´bit moyen de la vapeur (repre´sente´ par la vitesse moyenne de la vapeur) au ni-
veau de la formation des ponts liquides e´tant constant, le titre massique en vapeur moyen diminue.
Il apparait donc que l’augmentation du cisaillement (parie´tal et/ou interfacial) tend a` stabiliser les
films liquides. Cela signifie a contrario qu’a` faible vitesse massique l’effet de´stabilisant est bien
un effet capillaire comme cela a e´te´ sugge´re´ par Piaud et al. En conclusion, les courbes des figures
III.20 et III.21 repre´sentent les transitions entre la zone annulaire (situe´e au-dessus de ces courbes)
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et la zone intermittente (situe´e au-dessous de ces courbes) pour le n-pentane et le HFE-7000, res-
pectivement.
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FIGURE III.18 – E´volution de la vitesse moyenne de la vapeur au niveau de la formation des
ponts liquides en fonction de la vitesse massique pour des e´coulements de n-pentane et pour une
tempe´rature moyenne d’air conditionne´ de 22.67 ˚C.
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FIGURE III.19 – E´volution de la vitesse moyenne de la vapeur au niveau de la formation des
ponts liquides en fonction de la vitesse massique pour des e´coulements de HFE-7000 et pour une
tempe´rature moyenne d’air conditionne´ de 23.13 ˚C.
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FIGURE III.20 – E´volution du titre massique en vapeur moyen au niveau de la formation des
ponts liquides en fonction de la vitesse massique pour des e´coulements de n-pentane et pour une
tempe´rature moyenne d’air conditionne´ de 22.67 ˚C.
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FIGURE III.21 – E´volution du titre massique en vapeur moyen au niveau de la formation des
ponts liquides en fonction de la vitesse massique pour des e´coulements de HFE-7000 et pour une
tempe´rature moyenne d’air conditionne´ de 23.13 ˚C.
Dans un deuxie`me temps, nous avons e´tudie´ l’effet de la variation de la densite´ surfacique du
flux thermique pre´leve´ sur la valeur du titre massique en vapeur lors de la formation des ponts
liquides pour une meˆme vitesse massique du fluide. Les conditions expe´rimentales pour les deux
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fluides sont identiques a` celles du paragraphe pre´ce´dent. Pour le n-pentane, la figure III.22 montre
l’e´volution du titre moyen au niveau de la formation des ponts liquides pour une vitesse massique
de 7.04 kg.m−2.s−1 et des tempe´ratures moyennes d’air conditionne´ de 22.34, 24.95 et 27.42 ˚C.
Les valeurs du titre moyen sont quasiment les meˆmes inde´pendamment des densite´s surfaciques
du flux thermique pre´leve´. La valeur moyenne et la de´viation maximale de tous ces titres sont de
0.2535 et de ±2.4 %, respectivement, pour une variation de la densite´ surfacique du flux ther-
mique pre´leve´ de 59 % et de la longueur moyenne de formation des ponts liquides de 83.3 %.
Pour le HFE-7000, la figure III.23 montre l’e´volution du titre massique en vapeur moyen au ni-
veau de la formation des ponts liquides pour une vitesse massique de 12.29 kg.m−2.s−1 et des
tempe´ratures moyennes d’air conditionne´ de 23.35 et 26.72 ˚C. Les titres moyens trouve´s sont
aussi tre`s proches. La valeur moyenne et la de´viation maximale de ces titres sont de 0.244 et de
±1.9 %, respectivement, pour une variation de la densite´ surfacique du flux thermique pre´leve´ de
39 % et de la longueur moyenne de formation des ponts liquides de 63.7 %. En conclusion, le
titre massique en vapeur moyen au niveau de la formation des ponts liquides est inde´pendant de la
densite´ surfacique du flux thermique pre´leve´, et par suite il ne de´pend que de la vitesse massique
du fluide.
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FIGURE III.22 – E´volution du titre massique en vapeur moyen au niveau de la formation des ponts
liquides pour un e´coulement de n-pentane avec une vitesse massique de 7.04 kg.m−2.s−1 et pour
trois tempe´ratures moyennes d’air conditionne´ de 22.34, 24.95 et 27.42 ˚C.
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FIGURE III.23 – E´volution du titre massique en vapeur moyen au niveau de la formation des ponts
liquides pour un e´coulement de HFE-7000 avec une vitesse massique de 12.29 kg.m−2.s−1 et pour
deux tempe´ratures moyennes d’air conditionne´ de 23.35 et 26.72 ˚C.
III.2.5 Zones intermittente et a` bulles sphe´riques
Dans le but de de´terminer les parame`tres hydrauliques et thermiques de l’e´coulement dans les
zones intermittente et a` bulles sphe´riques (e.g. taux de vide moyen α(z), titre massique en vapeur
moyen x(z), tempe´rature moyenne de la phase liquide T l(z), etc.), une technique expe´rimentale
spe´cifique base´e sur le suivi Lagrangien des bulles a e´te´ de´veloppe´e permettant de de´terminer la
taille et la position des bulles en fonction de la position axiale dans le tube et du temps.
L’e´tude expe´rimentale des zones intermittente et a` bulles sphe´riques ne´cessite la condensation
comple`te de la vapeur dans la partie visible du tube. Ainsi, ces zones ont e´te´ e´tudie´es pour des
e´coulements de n-pentane avec des vitesses massiques de 3.78, 5, 6.82, 9.17 et 11.98 kg.m−2.s−1
et pour des e´coulements de HFE-7000 avec des vitesses massiques de 7.05, 7.63, 11.33, 19.29 et
21.72 kg.m−2.s−1. Les tempe´ratures moyennes d’air conditionne´ dans les cas des deux fluides sont
identiques a` celles conside´re´es dans le paragraphe III.1.1.
Dans ce qui suit, nous commencerons d’abord par pre´senter les mode`les de´veloppe´s permettant
de calculer le taux de vide et le titre massique en vapeur moyens dans une section de ces deux
zones. Ensuite, la proce´dure expe´rimentale de traitement de ces zones sera de´taille´e. Sachant que
les re´sultats correspondant aux diffe´rentes vitesses massiques se ressemblent du point de vue qua-
litatif, un seul exemple sera pre´sente´ pour chaque fluide durant la description de la proce´dure
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expe´rimentale. Finalement, les re´sultats syste´matiques correspondant aux diffe´rentes vitesses mas-
siques des deux fluides seront pre´sente´s.
III.2.5.1 Mode`les du taux de vide et du titre massique en vapeur
Le passage des bulles sphe´riques ou allonge´es dans une section du tube avec une certaine
fre´quence entraıˆne un taux de vide et un titre instantane´s nuls et non nuls en alternance. Afin de
caracte´riser l’e´coulement, nous avons choisi de calculer les valeurs moyennes (Eule´riennes) de ces
parame`tres dans chaque section du tube en prenant en compte les passages de toutes les bulles de
vapeur dans chaque section pendant le temps total τtot de l’acquisition de chaque vide´o. Les formes
des bulles sphe´riques et allonge´es e´tant diffe´rentes, les mode`les permettant de de´terminer les va-
leurs du taux de vide et du titre massique en vapeur correspondants sont e´videmment diffe´rents,
d’ou` la ne´cessite´ de de´velopper un mode`le pour chaque type de bulles se´pare´ment.
Bulles sphe´riques (Lb ≤ 0.9aint)
Dans le cas d’une bulle sphe´rique, la longueur (axiale) de la bulle Lb est e´gale a` son diame`tre
(Lb = 2Rb). La figure III.24 illustre le passage d’une bulle sphe´rique de rayon Rb et de vitesse
de de´placement Ub dans une section donne´e d’un tube de section carre´e et d’areˆte interne aint.
L’origine du temps est conside´re´e lors du passage du centre de la bulle dans la section conside´re´e.
En supposant que le changement de phase pendant le temps de passage de toute la bulle τb dans la
section conside´re´e est ne´gligeable (i.e. le rayon de la bulle reste constant pendant toute la pe´riode
de passage de la bulle) et que la vitesse de la bulle reste constante, le rayon instantane´ R(z,t) du
disque d’intersection entre la bulle de vapeur et la section du tube s’e´crit :
R2(z,t) = R2b(z)− (Ub(z)t)2 (III.3)
ou` t est le temps e´coule´ apre`s le passage du centre de la bulle dans la section. Le taux de vide local
instantane´ α(z,t) repre´sentant le rapport entre la section de vapeur Av(z,t) et la section totale du
tube At s’e´crit alors :
α(z,t) =
Av(z,t)
At
=
πR2(z,t)
a2int
=
π (R2b(z)− (Ub(z)t)2)
a2int
(III.4)
En raison de la syme´trie de la bulle de vapeur par rapport a` un axe vertical passant par son centre, le
taux de vide moyen de la bulle αb(z) dans cette section peut eˆtre calcule´ en faisant la moyenne du
Chapitre III. Condenseur mono-canal de section carre´e 136
vapeur Ubt
liquide
πR2(t)
z zsection 
liquide
vapeur
sens de l’écoulement 
zsection 
aint
aint
t0 = 0 s 
t
vapeur
liquide
z
liquide
vapeur
R(t) Rb
Lb = 2Rb
  
 
U b
  
 
U b
Lb
πRb
2
FIGURE III.24 – Sche´ma repre´sentatif d’un passage d’une bulle sphe´rique de rayon Rb et de
vitesse de de´placement Ub dans une section donne´e d’un tube de section carre´e d’areˆte interne aint.
taux de vide instantane´ α(z,t) sur le temps de passage de la moitie´ de la bulle τ 1
2
b comme suivant :
αb(z) =
1
τ 1
2
b
∫ τ 1
2 b
0
α(z,t)dt =
π
a2intτ 1
2
b
∫ τ 1
2 b
0
(
R2b(z)− (Ub(z)t)2
)
dt
=
π
a2intτ 1
2
b
(
R2b(z)τ 1
2
b −
U2b (z)τ
3
1
2
b
3
)
=
π
a2int
(
R2b(z)−
U2b (z)τ
2
1
2
b
3
)
(III.5)
or :
Ub(z)τ 1
2
b = Rb(z) (III.6)
il vient donc :
αb(z) =
2πR2b(z)
3a2int
(III.7)
Pour un nombre N de bulles de vapeur passant dans la section du tube, le taux de vide moyen
calcule´ pendant le temps total d’acquisition τtot s’e´crit :
α(z) =
N∑
i=1
αb,i(z)2τ 1
2
b,i
τtot
=
N∑
i=1
2πR2b,i(z)
3a2int
2
Rb,i(z)
Ub,i(z)
τtot
=
1
a2intτtot
N∑
i=1
(
4
3
πR3b,i(z)
Ub,i(z)
)
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=
1
a2intτtot
N∑
i=1
(
Vb,i(z)
Ub,i(z)
)
(III.8)
avec :
Vb,i(z) =
4
3
πR3b,i(z) (III.9)
ou` Vb,i(z) repre´sente le volume de la bulle sphe´rique nume´ro i lors de son passage dans la section
conside´re´e du tube. Connaissant le de´bit massique total du fluide, le calcul du titre massique en
vapeur ne´cessite la connaissance du de´bit massique de la phase vapeur calcule´ comme suivant :
Qv(z) = Atαb(z)Uv(z) =
1
τtot
N∑
i=1
Vb,i(z) (III.10)
Finalement, en multipliant le de´bit volumique par la masse volumique de la vapeur et en divisant
par le de´bit total du fluide, le titre massique en vapeur moyen s’e´crit :
x(z) =
ρvQv(z)
m˙tot
=
ρv
m˙totτtot
N∑
i=1
Vb,i(z) (III.11)
Bulles allonge´es (Lb > 0.9aint)
Contrairement au cas d’une bulle sphe´rique, la longueur axiale de la bulle allonge´e Lb ne
repre´sente pas son diame`tre. La figure III.25 illustre le passage d’une bulle allonge´e de longueur
Lb et de vitesse de de´placement Ub dans une section donne´e du meˆme tube de section carre´e. L’ori-
gine du temps est aussi conside´re´e lors du passage du centre de la bulle allonge´e dans la section
conside´re´e et les meˆmes hypothe`ses que dans le cas d’une bulle sphe´rique sont effectue´es. Le taux
de vide moyen de la bulle allonge´e est de´termine´ en effectuant la somme du taux de vide moyen
de sa partie centrale (i.e. zone A) et du taux de vide moyen correspondant a` ses deux extre´mite´s
he´misphe´riques formant une bulle sphe´rique comple`te (i.e. zones B et C).
Pour la partie centrale de la bulle allonge´e, l’interface posse`de une ge´ome´trie carre´e d’areˆte e´gale
a` 90 % de l’areˆte interne du tube aint [43]. Le taux de vide local instantane´ αcentr(z,t) est alors
de´fini par :
αcentr(z,t) =
Av(z,t)
At
=
(0.9aint)
2
a2int
= 0.81 (III.12)
Le taux de vide moyen de la partie centrale de la bulle allonge´e sur son temps de passage total τb
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FIGURE III.25 – Sche´ma repre´sentatif d’un passage d’une bulle allonge´e de longueur Lb et de
vitesse de de´placement Ub dans une section donne´e d’un tube de section carre´e d’areˆte interne aint.
s’e´crit alors :
αb,centr(z) =
1
τ 1
2
b
∫ τ 1
2 centr
0
α(z,t)dt (III.13)
ou` τ 1
2
centr repre´sente le temps de passage de la moitie´ de la zone centrale de la bulle allonge´e cal-
cule´ comme suivant :
τ 1
2
centr =
Lb − 0.9aint
2Ub
(III.14)
il vient donc :
αb,centr(z) =
1
τ 1
2
b
∫ Lb−0.9aint
2Ub
0
(0.9aint)
2
a2int
dt =
(0.9aint)
2(Lb − 0.9aint)
2a2intUbτ 1
2
b
(III.15)
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or :
Ubτ 1
2
b =
Lb
2
(III.16)
il vient donc :
αb,centr(z) =
(0.9aint)
2(Lb − 0.9aint)
a2intLb
(III.17)
On retrouve bien que le taux de vide de´fini comme e´tant le rapport des sections et inte´gre´ au cours
du temps est identique au taux de vide de´fini comme e´tant le rapport des volumes lorsque la vitesse
est constante.
Le taux de vide moyen correspondant aux extre´mite´s de la bulle allonge´e sur son temps de passage
total τb est calcule´ en partant de la relation III.3 et en remplac¸ant le rayon de la bulle sphe´rique par
le rayon des deux calottes sphe´riques (0.9aint)/2 comme suivant :
R2(z,t) =
(
0.9aint
2
)2
− (Ub(z)t)2 (III.18)
ou` t est le temps e´coule´ apre`s le passage de la fin de la zone centrale de la bulle allonge´e dans la
section. Le taux de vide local instantane´ αextr(z,t) s’e´crit alors :
αextr(z,t) =
Av(z,t)
At
=
πR2(z,t)
a2int
=
π
(
(0.9aint
2
)2 − (Ub(z)t)2
)
a2int
(III.19)
Le taux de vide moyen correspondant s’e´crit :
αb,extr(z) =
1
τ 1
2
b
∫ τ 1
2 extr
0
α(z,t)dt (III.20)
ou` τ 1
2
extr repre´sente le temps de passage de la partie he´misphe´rique de la bulle allonge´e et calcule´
comme suivant :
τ 1
2
extr =
0.9aint
2Ub
(III.21)
alors :
αb,extr(z) =
1
τ 1
2
b
∫ 0.9aint
2Ub
0
(
π
(
(0.9aint
2
)2 − (Ub(z)t)2
)
a2int
)
=
π
a2intτ 1
2
b
∫ 0.9aint
2Ub
0
((
0.9aint
2
)2
− (Ub(z)t)2
)
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=
π
a2intτ 1
2
b
((
0.9aint
2
)2
0.9aint
2Ub
− U
2
b (z)
3
(
0.9aint
2Ub
)3)
=
π(0.9aint)
3
12a2intUbτ 1
2
b
=
π(0.9aint)
3
6a2intLb
(III.22)
Ainsi, le taux de vide moyen de toute la bulle allonge´e s’e´crit :
αb(z) = αb,extr(z) + αb,centr(z) =
π(0.9aint)
3
6a2intLb
+
(0.9aint)
2(Lb − 0.9aint)
a2intLb
(III.23)
Pour un nombre N de bulles de vapeur passant dans une section du tube, le taux de vide moyen
s’e´crit :
α(z) =
N∑
i=1
αb,i(z)2τ 1
2
b,i
τtot
=
1
τtota2int
N∑
i=1
(
π(0.9aint)
3
6Lb,i
+
(0.9aint)
2(Lb,i − 0.9aint)
Lb,i
)
τb,i
=
1
τtota2int
N∑
i=1
(
π(0.9aint)
3
6Lb,i
+
(0.9aint)
2(Lb,i − 0.9aint)
Lb,i
)
Lb,i
Ub,i
=
1
τtota2int
N∑
i=1
(π
6
(0.9aint)
3 + (0.9aint)
2(Lb,i − 0.9aint)
) 1
Ub,i
=
1
τtota2int
N∑
i=1
(
Vb,i(z)
Ub,i
)
(III.24)
avec :
Vb,i(z) =
π
6
(0.9aint)
3 + (0.9aint)
2(Lb,i − 0.9aint) (III.25)
ou` Vb,i(z) repre´sente le volume de la bulle allonge´e nume´ro i lors de son passage dans la section
conside´re´e du tube. Pour le calcul du titre massique en vapeur, les meˆmes e´quations III.10 et III.11
correspondant au cas des bulles sphe´riques sont utilise´es.
III.2.5.2 Proce´dure expe´rimentale de traitement, re´sultats et discussions.
Dans le but de quantifier expe´rimentalement les transferts thermiques dans les zones intermit-
tente et a` bulles sphe´riques pour les diffe´rentes vitesses massiques des deux fluides, une proce´dure
spe´cifique base´e sur la visualisation directe des bulles a e´te´ de´veloppe´e. Pour chaque vitesse mas-
sique, des vide´os sont acquises a` l’aide de la came´ra rapide pour toute la zone diphasique situe´e en
aval de la zone de formation des ponts liquides. Pour les bulles allonge´es ayant des longueurs de
quelques centime`tres au moment de leur de´tachement, un objectif 50 mm muni d’une lentille de
grossissement (6x) est monte´ sur la came´ra rapide, permettant d’obtenir une feneˆtre d’acquisition
de largeur et de hauteur e´gales a` 41.17 mm. Pour les bulles ayant des longueurs de quelques mil-
lime`tres (petites bulles allonge´es et bulles sphe´riques), un objectif microscopique a` grande distance
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focale posse´dant un grossissement (2x) est utilise´ pour obtenir une feneˆtre d’acquisition de largeur
et de hauteur e´gales a` 9.07 mm. Les vide´os acquises sont ensuite traite´es en utilisant la me´thode
de´taille´e dans le paragraphe III.2.1 afin de de´terminer la distribution des phases vapeur et liquide
dans les zones intermittente et a` bulles sphe´riques pour toutes les images de chaque vide´o. A` la
fin de cette e´tape, une matrice de 0 et 1 est obtenue pour chaque vide´o, indiquant respectivement
la pre´sence ou l’absence de la vapeur dans toutes les sections du tube (allant du premier pixel
nume´ro 1 au dernier pixel nume´ro 1024) repre´sente´es par les colonnes de la matrice, et pour toutes
les images de la vide´o repre´sente´es par les lignes de la matrice. La figure III.26a montre l’image
d’une matrice de 0 et 1 re´sultant d’un traitement d’une vide´o de 250 images a` l’aide du programme
de de´tection des phases. L’abscisse et l’ordonne´e de l’image repre´sentent respectivement la posi-
tion axiale dans le tube et le nume´ro de l’image (i.e. le temps), et les couleurs noire et blanche
repre´sentent la pre´sence et l’absence de la vapeur dans le tube, respectivement.
 temps 
t1 
t2 
t3 
D1(t1) 
 position axiale [pxl] 
z 5
(t 1
) 
D1(t1) 
D1(t2) 
D1(t3) 
t0 
t4 
t5 
bulle n°5 
z 5
(t 2
) 
z 5
(t 3
) 
z 5
(t 1
) 
z 5
(t 2
) 
z 5
(t 3
) 
position axiale [pxl] 
bulle n°1 bulle n°1 bulle n°5 
(a) (b) 
FIGURE III.26 – (a) Exemple d’une matrice de 0 (en noire) et 1 (en blanc) obtenue par le traitement
d’images d’une vide´o acquise par la came´ra rapide et indiquant la pre´sence de la vapeur dans
les zones intermittente et a` bulles sphe´riques pour un e´coulement de n-pentane avec une vitesse
massique de 5 kg.m−2.s−1 ; (b) Exemple de 6 images brutes prises par la came´ra rapide a` des
temps diffe´rents t0 a` t5 et illustrant le lien entre la matrice de 0 et 1 et la pre´sence de vapeur dans
les images.
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Dans une deuxie`me e´tape, un autre programme spe´cifique de´veloppe´ aussi sur Matlab a e´te´ re´alise´
dans le but de suivre chacune des bulles jusqu’a` sa disparition, c’est a` dire jusqu’a` sa condensation
comple`te ou sa sortie de la feneˆtre d’acquisition de la came´ra rapide. Ce programme utilise la ma-
trice des 0 et 1 ge´ne´re´e par le premier programme pour repe´rer la position axiale de chaque bulle et
de´terminer sa longueur Lb. En commenc¸ant par la premie`re image (i.e. la premie`re ligne de la ma-
trice) et en partant de la sortie vers l’entre´e du tube (i.e. du pixel nume´ro 1024 vers le pixel nume´ro
1), le programme effectue la diffe´rence entre 2 pixels successifs i et i−1. Si cette diffe´rence vaut 1,
le programme de´tecte alors la position de la fin de la premie`re bulle. La position correspondant au
de´but de cette bulle est alors de´tecte´e quand une diffe´rence de -1 est obtenue pour la premie`re fois
et un nume´ro est ainsi affecte´ a` cette bulle. Le diame`tre et le centre de la bulle sont alors calcule´s en
faisant la diffe´rence et la moyenne des positions des deux extre´mite´s de la bulle, respectivement.
De la meˆme fac¸on, les tailles et les positions des autres bulles de la meˆme image sont calcule´es
et des nume´ros sont affecte´s a` ces bulles. A` partir de la deuxie`me image, les positions des bulles
de´tecte´es sont compare´es avec celles de l’image pre´ce´dente. Si la distance entre les centres d’une
bulle de l’image conside´re´e et d’une bulle de l’image pre´ce´dente est infe´rieure a` une distance maxi-
male (choisie arbitrairement selon la vitesse d’avancement des bulles d’une image a` une autre et
en gardant une petite marge de se´curite´), le meˆme nume´ro leur est alors affecte´. Sinon, un nouveau
nume´ro est donne´e a` la bulle de l’image conside´re´e. Afin de ne collecter que les donne´es corres-
pondant a` des bulles entie`rement visibles, dans les cas particuliers ou` le me´nisque de la structure
annulaire ou le front d’une bulle incomple`te rentrent dans la feneˆtre d’acquisition, son extre´mite´
pre´sente dans cette feneˆtre d’acquisition est ignore´e et conside´re´e comme absente. A` la fin de cette
e´tape, deux matrices principales sont ge´ne´re´es. Les e´le´ments de ces deux matrices repre´sentent
respectivement la taille et la position de chaque bulle en fonction de son nume´ro (repre´sente´ par
une colonne de la matrice) et du nume´ro de l’image de la vide´o (repre´sente´ par une ligne de la
matrice). Il est a` noter que comme les parois du tube utilise´ dans notre e´tude sont parfaitement
planes, aucun effet de de´viation des rayons lumineux n’a lieu et les tailles des bulles de´tecte´es par
la came´ra rapide n’ont demande´ aucune correction lie´e a` la courbure des parois du tube.
Zone a` bulles sphe´riques
Afin de calculer le taux de vide et le titre massique en vapeur moyens dans chaque section de la
zone a` bulles d’apre`s les e´quations III.8 et III.11 pour les bulles sphe´riques et les e´quations III.24
et III.11 pour les bulles allonge´es, il faut de´terminer la longueur Lb(z) et la vitesse Ub(z) de chaque
bulle passant dans chaque section du tube. Ces grandeurs peuvent eˆtre facilement obtenues a` partir
des deux matrices pre´ce´dentes de taille et de position. En effet, dans le cas ou` la bulle conside´re´e
n’est pas de´tecte´e exactement au moment du passage de son centre dans la section conside´re´e,
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une interpolation line´aire est faite entre les deux positions de la bulle les plus proches en amont
et en aval de cette section afin de calculer sa longueur et sa vitesse correspondant au moment de
son passage dans la section conside´re´e. Il est a` noter que malgre´ la variation non line´aire de la
longueur et de la vitesse de chaque bulle durant sa condensation, la fre´quence d’acquisition des
images de la zone a` bulles est suffisamment importante relativement au de´placement de la bulle
(toujours infe´rieur a` sa longueur entre deux images successives) de sorte que l’erreur re´sultant de
l’interpolation line´aire sur le calcul de la longueur et de la vitesse de la bulle soit ne´gligeable. Le
taux de vide et le titre massique en vapeur moyens dans chaque section de la zone a` bulles peuvent
alors eˆtre calcule´s. Cependant, les extre´mite´s de la structure annulaire et des bulles incomple`tes
dans la feneˆtre d’acquisition ayant e´te´ ignore´es, ces grandeurs ne peuvent eˆtre calcule´es dans les
zones ou` celles-ci sont pre´sentes. Ainsi, les valeurs moyennes de ces grandeurs ne sont fiables qu’a`
partir de la position axiale ou` toutes les bulles sont comple`tes et la structure annulaire n’existe
jamais durant le temps total d’acquisition de la vide´o. Par conse´quent, nous ne montrerons dans
ce qui suit que la partie des zones a` bulles sphe´riques et allonge´es ou` ces parame`tres sont fiables
que nous appellerons “zone a` bulles e´tudie´e”. Cette zone est compose´e alors de la zone a` bulles
sphe´riques (ou` toutes les bulles sont sphe´riques) et d’une partie de la zone a` bulles allonge´es ou` les
bulles sphe´riques et allonge´es coexistent sans aucune pre´sence de bulles incomple`tes et de structure
annulaire. Les figures III.27 et III.28 montrent les e´volutions expe´rimentales du taux de vide et du
titre massique en vapeur moyens dans la zone a` bulles e´tudie´e pour des e´coulements de n-pentane
avec une vitesse massique de 5 kg.m−2.s−1 et de HFE-7000 avec une vitesse massique de 11.33
kg.m−2.s−1, respectivement. Les courbes de ces figures montrent qu’a` l’entre´e de la zone a` bulles
e´tudie´e (qui repre´sente quasiment l’entre´e de la zone a` bulles sphe´riques), les valeurs maximales
du taux de vide et du titre moyens sont tre`s faibles pour les deux fluides (respectivement 3 et 0.018
% pour le n-pentane et 1.5 et 0.013 % pour le HFE-7000). Des meˆmes ordres de grandeur sont
trouve´es pour toutes les vitesses massiques impose´es des deux fluides. La faible valeur du taux
de vide dans la zone a` bulles e´tudie´e, et particulie`rement dans la zone a` bulles sphe´riques, montre
que cette zone est globalement occupe´e par le liquide. D’autre part, la tre`s faible valeur du titre
massique en vapeur dans la zone a` bulles e´tudie´e montre que la quasi totalite´ du changement de
phase a e´te´ effectue´e en amont de cette zone, c’est a` dire dans la zone annulaire et dans la zone
intermittente occupe´e alternativement par le me´nisque de la zone annulaire et les bulles allonge´es.
En conside´rant l’hypothe`se d’une zone a` bulles e´tudie´e en e´quilibre thermique (i.e. les phases va-
peur et liquide sont dans les conditions de saturation) et sachant que la densite´ surfacique du flux
thermique pre´leve´ est constante, le profil du titre devrait eˆtre line´aire, ce qui n’est pas le cas dans
notre e´tude sur cette zone (Figs. III.27b et III.28b). Ainsi, le roˆle de la chaleur sensible de la phase
liquide apparaıˆt non ne´gligeable, comme cela sera montre´ plus tard dans ce chapitre.
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FIGURE III.27 – E´volutions du taux de vide et du titre massique en vapeur moyens en fonction de
la position axiale dans la zone a` bulles e´tudie´e pour un e´coulement de n-pentane avec une vitesse
massique de 5 kg.m−2.s−1 et pour une tempe´rature moyenne d’air conditionne´ de 22.62 ˚C.
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FIGURE III.28 – E´volutions du taux de vide et du titre massique en vapeur moyens en fonction de
la position axiale dans la zone a` bulles e´tudie´e pour un e´coulement de HFE-7000 avec une vitesse
massique de 11.33 kg.m−2.s−1 et pour une tempe´rature moyenne d’air conditionne´ de 23.81 ˚C.
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En outre, la de´croissance du taux de vide et du titre est plus importante au de´but de la zone a`
bulles e´tudie´e (autour de 30 % de sa longueur totale) que sur le reste de sa longueur. En effet,
au de´but de cette zone, la surface de la bulle est relativement grande. De plus, la couche limite
thermique entourant la bulle est tre`s fine, la re´sistance thermique diffusive lie´e a` cette couche est
alors tre`s faible. Ces deux facteurs entraıˆnent un flux de chaleur intense de la bulle vers le liquide
environnant, engendrant un taux de changement de phase important et une de´croissance signifi-
cative du volume de la bulle. Au fur et a` mesure que la bulle se condense, sa surface diminue et
la couche limite thermique qui l’entoure devient plus e´paisse ge´ne´rant une re´sistance thermique
diffusive plus importante (cf. chapitre I), ce qui re´duit le taux de changement de phase. Ainsi, la
bulle se condense de moins en moins rapidement.
Pour comple´ter les cartes d’e´coulement du n-pentane et du HFE-7000 pre´sente´es dans les figures
III.20 et III.21, la transition entre les zones intermittente et a` bulles sphe´riques a e´te´ de´termine´e
pour chacun des deux fluides. Pour cela, les e´volutions du taux de vide et du titre massique en va-
peur moyens a` l’entre´e de la zone a` bulles sphe´riques, corrige´es par la tempe´rature moyenne d’air
de toutes les expe´riences du meˆme fluide, ont e´te´ de´termine´es en fonction des diffe´rentes vitesses
massiques impose´es au n-pentane et au HFE-7000, et repre´sente´es sur les figures III.29 et III.30,
respectivement.
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FIGURE III.29 – E´volutions du taux de vide et du titre massique en vapeur moyens a` l’entre´e de
la zone a` bulles sphe´riques en fonction de la vitesse massique pour des e´coulements de n-pentane
et pour une tempe´rature moyenne d’air conditionne´ de 22.62 ˚C.
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FIGURE III.30 – E´volutions du taux de vide et du titre massique en vapeur moyens a` l’entre´e de
la zone a` bulles sphe´riques en fonction de la vitesse massique pour des e´coulements de HFE-7000
et pour une tempe´rature moyenne d’air conditionne´ de 23.81 ˚C.
Nous constatons que pour chacun des deux fluides utilise´s, les valeurs de ces deux parame`tres
restent de meˆme ordre de grandeur quelle que soit la vitesse massique impose´e. Ne´anmoins, le
taux de vide et le titre moyens a` l’entre´e de la zone a` bulles sphe´riques sont plus importants dans le
cas du n-pentane que dans le cas du HFE-7000 pour toutes les vitesses massiques du n-pentane uti-
lise´es sauf pour la vitesse massique de 11.98 kg.m−2.s−1. Cela peut eˆtre explique´ par la fre´quence
de de´tachement des bulles plus importante dans le cas du n-pentane pour ces vitesses massiques,
malgre´ que la densite´ de la vapeur utilise´e dans le calcul du titre (e´quation III.11) est plus impor-
tante dans le cas du HFE-7000.
En vue de quantifier le roˆle de la chaleur sensible dans la zone a` bulles e´tudie´e, le profil de la
tempe´rature moyenne du liquide T l(z) doit eˆtre de´termine´ en appliquant le bilan d’e´nergie sur
cette zone. Les principales hypothe`ses prises en compte dans ce bilan d’e´nergie sont :
• re´gime stationnaire.
• e´coulement incompressible pour les phases vapeur et liquide.
• tempe´rature de la phase vapeur constante.
• proprie´te´s thermophysiques du fluide constantes.
• tempe´rature d’air et coefficient d’e´change externe constants et uniformes.
• conduction longitudinale dans les parois ne´gligeable.
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L’expression re´duite de la conservation de l’e´nergie s’e´crit alors :
m˙lcpl
dT l(z)
dz
+ m˙ v
dx(z)
dz
= 4hextaext
(
Tair − T l(z)
)
(III.26)
Ainsi, pour de´terminer le profil de la tempe´rature moyenne du liquide T l(z) dans la zone a` bulles
e´tudie´e, l’e´quation de la courbe de tendance du profil expe´rimental du titre massique en vapeur
moyen est utilise´e dans l’e´quation III.26 de conservation de l’e´nergie. De plus, la tempe´rature
moyenne du liquide a` l’entre´e de cette zone doit eˆtre de´termine´e. Cette tempe´rature est a priori
proche de la tempe´rature de saturation, mais sa valeur n’est pas connue. Nous avons alors im-
pose´ cinq valeurs diffe´rentes de cette tempe´rature en partant de la tempe´rature de saturation du
fluide conside´re´ et en la diminuant a` chaque fois de 2 ˚C. Les figures III.31 et III.32 montrent
les profils de la tempe´rature moyenne du liquide dans la zone a` bulles e´tudie´e obtenus avec les
diffe´rentes tempe´ratures moyennes d’entre´e du liquide, pour des e´coulements de n-pentane et de
HFE-7000 avec des vitesses massiques de 5 et 11.33 kg.m−2.s−1, respectivement. Nous constatons
que meˆme pour une tempe´rature d’entre´e du liquide e´gale a` la tempe´rature de saturation du fluide,
un de´se´quilibre thermique existe entre les phases vapeur (a` saturation) et liquide (sous refroidi), ce
qui est cohe´rent avec la non-line´arite´ du profil du titre massique en vapeur moyen dans cette zone.
Cette chute significative de tempe´rature montre que le flux relatif de´gage´ par chaleur sensible est
significatif. Les meˆmes conclusions ont e´te´ obtenues pour toutes les autres vitesses massiques uti-
lise´es pour les deux fluides.
Finalement, une quantification des diffe´rents transferts thermiques dans la zone e´tudie´e a e´te´ ef-
fectue´e en comparant la densite´ surfacique moyenne du flux thermique latent de´gage´ par chan-
gement de phase φlat a` la densite´ surfacique du flux thermique pre´leve´ φtot. Les figures III.33 et
III.34 montrent l’e´volution du rapport de ces deux grandeurs dans la zone a` bulles e´tudie´e pour le n-
pentane et le HFE-7000, respectivement. Les courbes montrent que, quelle que soit la tempe´rature
moyenne d’entre´e du liquide, ce rapport posse`de une valeur maximale a` l’entre´e de cette zone et
diminue progressivement pour atteindre une valeur nulle a` la fin de cette zone quand la conden-
sation est comple`te. De plus, la valeur de ce rapport est tre`s faible sur toute la longueur de cette
zone. La part des transferts par chaleur latente est alors tre`s faible devant le flux total pre´leve´. Des
valeurs maximales de ce rapport de 1.9 et 7.8 % ont e´te´ trouve´es pour les tempe´ratures minimales
d’entre´e du liquide pour le n-pentane et le HFE-7000, respectivement. Des valeurs du meˆme ordre
de grandeur ont aussi e´te´ trouve´es pour les autres vitesses massiques des deux fluides. En conclu-
sion, la zone a` bulles e´tudie´e, et particulie`rement la zone a` bulles sphe´riques, peut eˆtre conside´re´e
comme une zone monophasique liquide du point de vue du bilan enthalpique.
Afin de comparer nos re´sultats a` ceux de la litte´rature, nous avons e´galement trace´ l’e´volution du
taux de vide en fonction du titre (Figs. III.35 et III.36). Comme nous pouvons le voir, la relation
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FIGURE III.31 – E´volutions de la tempe´rature moyenne du liquide en fonction de la position
axiale dans la zone a` bulles e´tudie´e pour un e´coulement de n-pentane avec une vitesse mas-
sique de 5 kg.m−2.s−1, pour une tempe´rature moyenne d’air conditionne´ de 22.62 ˚C et pour
cinq tempe´ratures moyennes d’entre´e du liquide.
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FIGURE III.32 – E´volutions de la tempe´rature moyenne du liquide en fonction de la position
axiale dans la zone a` bulles e´tudie´e pour un e´coulement de HFE-7000 avec une vitesse massique
de 11.33 kg.m−2.s−1, pour une tempe´rature moyenne d’air conditionne´ de 23.81 ˚C et pour cinq
tempe´ratures moyennes d’entre´e du liquide.
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FIGURE III.33 – E´volutions du rapport des densite´s surfaciques moyennes des flux thermiques
latent et pre´leve´ en fonction de la position axiale dans la zone a` bulles e´tudie´e pour un e´coulement
de n-pentane avec une vitesse massique de 5 kg.m−2.s−1, pour une tempe´rature moyenne d’air
conditionne´ de 22.62 ˚C et pour cinq tempe´ratures moyennes d’entre´e du liquide.
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FIGURE III.34 – E´volutions du rapport des densite´s surfaciques moyennes des flux thermiques
latent et pre´leve´ en fonction de la position axiale dans la zone a` bulles e´tudie´e pour un e´coulement
de HFE-7000 avec une vitesse massique de 11.33 kg.m−2.s−1, pour une tempe´rature moyenne
d’air conditionne´ de 23.81 ˚C et pour cinq tempe´ratures moyennes d’entre´e du liquide.
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FIGURE III.35 – E´volution expe´rimentale du taux de vide moyen en fonction du titre massique en
vapeur moyen dans la zone a` bulles e´tudie´e pour des e´coulements de n-pentane avec des vitesses
massiques comprises entre 3.7 et 12 kg.m−2.s−1 et pour une tempe´rature moyenne d’air condi-
tionne´ de 22.62 ˚C. Comparaison des donne´es expe´rimentales avec des mode`les de la litte´rature.
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FIGURE III.36 – E´volution expe´rimentale du taux de vide moyen en fonction du titre massique en
vapeur moyen dans la zone a` bulles e´tudie´e pour des e´coulements de HFE-7000 avec des vitesses
massiques comprises entre 7 et 21.8 kg.m−2.s−1 et pour une tempe´rature moyenne d’air condi-
tionne´ de 23.81 ˚C. Comparaison des donne´es expe´rimentales avec des mode`les de la litte´rature.
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entre ces deux parame`tres est quasiment line´aire pour les deux fluides. Ces points expe´rimentaux
ont e´te´ ensuite compare´es a` des mode`les de pre´diction du taux de vide largement cite´s de la
litte´rature : le mode`le homoge`ne, le mode`le de flux de quantite´ de mouvement, les mode`les d’Ar-
mand [5], de Zivi [144], de Baroczy [9], de Smith [100], de Chisholm [23] et de Steiner [104].
Ces mode`les ainsi que leurs conditions de de´veloppement ont de´ja` e´te´ de´taille´s dans le cha-
pitre I. Cette comparaison montre qu’aucun de ces mode`les n’est en tre`s bon accord avec les
points expe´rimentaux. En effet, ces mode`les ont e´te´ de´veloppe´s pour des e´coulements adiaba-
tiques a` l’inte´rieur des mini tubes et des tubes conventionnels. Cependant, le mode`le d’Armand
pre´sente une meilleure pre´diction parmi tous ces mode`les a` cause de son de´veloppement base´ sur
l’ame´lioration du mode`le homoge`ne, lequel pre´dit les points expe´rimentaux avec une erreur maxi-
male de 30 %. Il n’est pas e´tonnant que ce type de mode´lisation apparaisse comme le mieux adapte´,
la valeur de la vitesse de glissement entre phases dans la zone e´tudie´e e´tant faible.
Dans le but de de´terminer la tempe´rature moyenne du liquide a` l’entre´e de la zone a` bulles e´tudie´e
et de valider l’e´volution de la tempe´rature obtenue dans cette zone avec la proce´dure expe´rimentale
base´e sur le suivi Lagrangien des bulles pour diffe´rentes vitesses massiques du fluide, une proce´dure
expe´rimentale base´e sur l’utilisation de la came´ra infrarouge a e´te´ de´veloppe´e. Pour une question
de complexite´ de mise en oeuvre de cette proce´dure (i.e. spectroscopie mene´e sur le tube avec
et sans fluide a` l’inte´rieur, calibration de la came´ra infrarouge, etc.), et afin d’eˆtre suˆr d’avoir un
e´change externe effectivement limitant, la campagne d’essais a e´te´ re´alise´e exclusivement avec le
n-pentane. Des vide´os des zones intermittente et a` bulles sphe´riques ont e´te´ alors acquises avec la
came´ra infrarouge pour six vitesses massiques de 3.78, 5.36, 7.22, 8.9, 10.8 et 12.9 kg.m−2.s−1,
et une tempe´rature moyenne d’air conditionne´ de 22.37 ˚C. La came´ra infrarouge a e´te´ munie
d’un ensemble objectif-lentille assurant une feneˆtre d’acquisition de largeur 34.63 mm et de hau-
teur 3.46mm correspondant a` une re´solution choisie de 640×64 pxl2 (cf. Annexe B). La fre´quence
d’acquisition de la came´ra a e´te´ fixe´e entre 500 et 700 images par seconde selon la vitesse massique
du fluide de sorte que les tempe´ratures des ponts liquides soient de´termine´es progressivement au
cours de leur avancement dans le tube. Les images des diffe´rentes vide´os ont e´te´ ensuite exporte´es
sous forme de matrices dont chaque e´le´ment repre´sente les intensite´s des flux thermiques arrivant
au capteur de la came´ra infrarouge. Ces flux thermiques proviennent du micro-tube chaud et du
milieu environnant relativement froid.
En se basant sur la courbe de calibration de la came´ra infrarouge de´termine´e avec des e´coulements
monophasiques du meˆme fluide a` tempe´ratures constantes entre l’entre´e et la sortie du micro-tube
(cf. chapitre II), la tempe´rature du fluide dans chaque section du tube lors des e´coulements dipha-
siques a e´te´ de´termine´e. Cependant, la tempe´rature re´elle de la phase vapeur mesure´e par la came´ra
infrarouge ne peut eˆtre obtenue. En effet, comme le verre et le liquide sont semi-transparents sur
les longueurs d’ondes (3 a` 5 μm) observe´es par la came´ra infrarouge, le rayonnement de´pend
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FIGURE III.37 – Profil instantane´ de la tempe´rature du fluide obtenu par la came´ra infrarouge dans
les zones intermittente et a` bulles sphe´riques pour un e´coulement de n-pentane avec une vitesse
massique de 10.8 kg.m−2.s−1 et pour une tempe´rature moyenne d’air conditionne´ de 22.37 ˚C.
donc de la densite´ des mole´cules sur toute la profondeur du tube. Il faudrait ainsi connaitre toutes
les proprie´te´s du verre (i.e. absorption, re´flexion et transmission) et du fluide, et de´velopper un
mode`le complet du syste`me (came´ra, tube, fluide et environnement) pour e´tendre les re´sultats des
expe´riences de calibration monophasique liquide aux re´sultats diphasiques. Le rayonnement en
diphasique serait alors certainement beaucoup plus sensible a` la quantite´ de matie`re (i.e. e´paisseur
de liquide) par unite´ de section qu’a` la tempe´rature du fluide. Il faudrait donc e´galement disposer
d’un mode`le de l’e´paisseur du liquide et de la distribution des phases pour pre´dire les multiples
chemins optiques pris par le rayonnement et leur de´viation par les interfaces vapeur-liquide pour
remonter a` la tempe´rature (en supposant en plus que celle-ci est homoge`ne). Par conse´quent, seules
les e´volutions de la tempe´rature des zones du tube ou` seul le liquide est pre´sent ont e´te´ de´termine´es
et analyse´es pour les diffe´rentes vitesses massiques. Les e´volutions de la tempe´rature du liquide
de´termine´es par la came´ra infrarouge sont tre`s reproductibles et qualitativement les meˆmes pour
chacune des vitesses massiques. Nous ne reportons donc sur la figure III.37 qu’un seul profil ins-
tantane´ de tempe´rature du fluide correspondant a` un e´coulement de n-pentane avec une vitesse
massique de 10.8 kg.m−2.s−1. Sur cette figure, les ponts liquides situe´s entre les bulles allonge´es
sont aise´ment repe´rables par le surplus de rayonnement que produit le liquide chaud en raison de
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la transparence partielle du milieu e´tudie´.
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FIGURE III.38 – E´volution de la tempe´rature moyenne des ponts liquides obtenue par la came´ra
infrarouge dans la zone intermittente en fonction de la vitesse massique pour des e´coulements de
n-pentane et pour une tempe´rature moyenne d’air conditionne´ de 22.37 ˚C.
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FIGURE III.39 – E´volution de la tempe´rature moyenne des ponts liquides obtenue par la came´ra
infrarouge au de´but de la zone a` bulles sphe´riques en fonction de la vitesse massique pour des
e´coulements de n-pentane et pour une tempe´rature moyenne d’air conditionne´ de 22.37 ˚C.
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Ce profil montre que la tempe´rature des ponts liquides reste quasiment constante dans la zone in-
termittente, c’est a` dire du moment de leur formation jusqu’a` la zone de transition entre les zones
intermittente et a` bulles sphe´riques. En effet, la faible largeur des ponts liquides associe´e au fort
brassage du liquide pie´ge´ entre deux interfaces a` tempe´rature de saturation explique sans doute le
faible e´cart de la tempe´rature de ces ponts liquides a` la tempe´rature de saturation du fluide. Par
conse´quent, les ponts liquides conservent quasiment leur tempe´rature initiale acquise au moment
de leur formation. Lorsque les bulles deviennent sphe´riques, l’e´paisseur de liquide comprise entre
l’interface et la paroi du tube augmente, limitant alors le flux de chaleur par changement de phase.
Par conse´quent, la tempe´rature moyenne du liquide diminue brutalement jusqu’a` la fin de la zone
de condensation. Il est a` noter que les pics de tempe´rature observe´s au niveau des extre´mite´s de
chaque pont liquide correspondent aux interfaces he´misphe´riques situe´es de part et d’autre de ce
pont liquide. Par conse´quent, ces pics ne sont pas repre´sentatifs de la tempe´rature du pont liquide.
Sa tempe´rature re´elle est alors de´termine´e a` partir de la partie centrale plate situe´e entre ces deux
pics.
Les e´volutions des tempe´ratures moyennes du liquide dans la zone intermittente et au de´but de la
zone a` bulles sphe´riques sont de´termine´es en fonction de la vitesse massique du fluide et pre´sente´es
sur les figures III.38 et III.39, respectivement. Ces courbes montrent que les tempe´ratures moyennes
du liquide dans la zone intermittente et au de´but de la zone a` bulles sphe´riques sont quasiment
constantes avec des valeurs moyennes e´gales a` 34 et 32.6 ˚C, respectivement, et une de´viation
maximale de ±1 ˚C lie´e a` la pre´cision de mesure.
Dans un deuxie`me temps, des comparaisons entre le profil de tempe´rature moyenne du liquide
obtenu avec la proce´dure expe´rimentale base´e sur le suivi Lagrangien des bulles et le profil de
tempe´rature instantane´e du liquide obtenu avec la came´ra infrarouge sont re´alise´es dans la zone a`
bulles e´tudie´e pour les diffe´rentes vitesses massiques du fluide. La figure III.40 montre un exemple
d’une comparaison de ces deux profils pour un e´coulement de n-pentane avec une vitesse mas-
sique de 3.78 kg.m−2.s−1. Pour obtenir le profil de tempe´rature base´ sur le suivi Lagrangien, la
tempe´rature d’entre´e de la zone a` bulles e´tudie´e a e´te´ fixe´e a` 32.1 ˚C, correspondant a` la moyenne
entre la tempe´rature moyenne du liquide dans la zone intermittente et sa tempe´rature moyenne
au de´but de la zone a` bulles sphe´riques. Le profil obtenu par la came´ra infrarouge est quant a` lui
entie`rement base´ sur la calibration du rayonnement du milieu semi-transparent constitue´ du tube
rempli du liquide. Cette figure montre que les deux profils se superposent bien, ce qui permet de
confirmer la me´thode expe´rimentale de´veloppe´e. Il est a` noter que le profil de tempe´rature du li-
quide de´termine´ par de la came´ra rapide a e´te´ moyenne´ au cours du temps (profil lisse) alors que
le profil de´termine´ par la came´ra infrarouge est instantane´ (profil bruite´), d’ou` la diffe´rence entre
les e´volutions de ces deux profils.
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FIGURE III.40 – Comparaison entre le profil de tempe´rature moyenne du liquide obtenu dans la
zone a` bulles e´tudie´e avec la came´ra rapide et le profil de tempe´rature instantane´e du fluide obtenu
avec la came´ra infrarouge dans la meˆme zone pour un e´coulement de n-pentane avec une vitesse
massique de 3.78 kg.m−2.s−1, pour une tempe´rature moyenne d’entre´e du liquide de 32.1 ˚C et
pour une tempe´rature moyenne d’air conditionne´ de 22.37 ˚C.
Zone intermittente
Pour ce qui concerne la totalite´ de la zone intermittente, les valeurs moyennes (Eule´riennes)
du taux de vide et du titre massique en vapeur ne peuvent pas eˆtre calcule´es dans la majeure
partie de cette zone ou` le me´nisque de la zone annulaire est pre´sent, comme il a e´te´ mentionne´
pre´ce´demment. Ainsi, l’e´tude thermo-hydraulique dans cette zone concerne uniquement le suivi
Lagrangien des bulles allonge´es dont les longueurs et les vitesses ont e´te´ de´termine´es a` partir de la
proce´dure de traitement expe´rimentale de´taille´e pre´ce´demment.
Afin d’e´tudier la physique dominant la condensation de ces bulles allonge´es, les e´volutions tempo-
relles de leurs taille Lb et vitesse de de´placement Ub ont e´te´ de´termine´es. Les figures III.41 et III.42
montrent l’e´volution de la vitesse moyenne de de´placement des bulles allonge´es U b (calcule´e de la
meˆme fac¸on que dans le cas des bulles sphe´riques) en fonction de leur longueur moyenne Lb pour
les diffe´rentes vitesses massiques du n-pentane et du HFE-7000, respectivement. Une tre`s bonne
reproductibilite´ des re´sultats a e´te´ mise en e´vidence inde´pendamment de la nature et de la vitesse
massique du fluide conside´re´. Les bulles allonge´es ont quasiment une meˆme longueur moyenne
au moment de leur de´tachement, e´gale a` 30 mm dans le cas du n-pentane et a` 25 mm dans le
cas du HFE-7000, quelle que soit la vitesse massique. La vitesse de de´placement moyenne des
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bulles allonge´es est maximale juste apre`s leur de´tachement et diminue progressivement avec la
diminution de leur longueur moyenne. Il est a` noter que la vitesse moyenne de de´placement des
bulles allonge´es est infe´rieure a` la vitesse moyenne de la vapeur derrie`re les ponts liquides. Cela
est explique´ par la faible vitesse moyenne de de´placement des fronts droits des bulles allonge´es
par rapport a` leurs fronts gauches (Fig. III.1) a` cause du changement de phase au sein de ces bulles
qui a lieu durant leur de´placement. Si la diffe´rence de vitesse entre les fronts gauche et droit de la
bulle est re´gie par le changement de phase, l’e´volution de la vitesse du front gauche peut quant a`
elle s’expliquer de la fac¸on suivante : au moment de la rupture de l’interface, l’ensemble du pont
liquide et de la bulle allonge´e est pousse´ par la vapeur avec une vitesse moyenne pre´sente´e dans
les figures III.18 et III.19 pour le n-pentane et le HFE-7000, respectivement. Au fur et a` mesure
que cet ensemble avance dans le tube, la vapeur situe´e en amont se condense progressivement et
son de´bit massique diminue. Ainsi, en supposant que le taux de vide reste a` peu pre`s constant a`
la fin de la structure annulaire, la diminution de la vitesse de la vapeur provoque un ralentisse-
ment progressif de la vitesse de ce front gauche. Les figures III.43 et III.44 montrent la vitesse
moyenne de de´croissance des bulles allonge´es (corrige´e par la tempe´rature moyenne d’air). Cette
vitesse est maximale au moment du de´tachement de ces bulles et diminue progressivement avec
la de´croissance de leur longueur moyenne pour le n-pentane et le HFE-7000, respectivement. En
effet, au moment du de´tachement de chaque bulle la surface d’e´change entre la bulle et le liquide
environnant est importante, ce qui entraıˆne un taux de changement de phase relativement impor-
tant. La vitesse de de´croissance de la bulle est donc importante. Au fur et a` mesure que cette
bulle se condense, sa surface d’e´change diminue entraıˆnant une diminution du taux de change-
ment de phase et par suite la diminution de la vitesse de de´croissance de cette bulle. La vitesse
de de´croissance des bulles allonge´es, de´finie par la variation de leur longueur sur un intervalle
de temps, a e´te´ de´termine´e en fonction de la longueur moyenne de ces bulles pour les diffe´rentes
vitesses massiques des deux fluides et repre´sente´e sur les figures III.43 et III.44 pour le n-pentane
et le HFE-7000, respectivement. Une petite influence de la vitesse massique sur la cine´tique de
de´croissance de ces bulles est mise en e´vidence dans les cas des deux fluides. En effet, en augmen-
tant la vitesse massique du fluide, la vitesse de glissement entre chacune des bulles et le liquide
environnant devient plus importante, ce qui ame´liore le coefficient d’e´change convectif a` l’inter-
face et provoque une le´ge`re augmentation du taux de changement de phase et par suite de la vitesse
de de´croissance de cette bulle. Finalement, la vitesse de de´croissance moyenne des bulles allonge´es
est proportionnelle a` leur longueur moyenne pour chacune des vitesses massiques des deux fluides.
Par conse´quent, la densite´ surfacique moyenne du flux thermique sortant de la bulle semble eˆtre
constante et uniforme quelle que soit la taille de la bulle.
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FIGURE III.41 – E´volutions de la vitesse moyenne de de´placement des bulles allonge´es en fonc-
tion de leur longueur moyenne pour des e´coulements de n-pentane avec des vitesses massiques
comprises entre 3.7 et 12 kg.m−2.s−1 et pour une tempe´rature moyenne d’air conditionne´ de 22.62
˚C.
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FIGURE III.42 – E´volutions de la vitesse moyenne de de´placement des bulles allonge´es en fonc-
tion de leur longueur moyenne pour des e´coulements de HFE-7000 avec des vitesses massiques
comprises entre 7 et 21.8 kg.m−2.s−1 et pour une tempe´rature moyenne d’air conditionne´ de 23.81
˚C.
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FIGURE III.43 – E´volutions de la vitesse moyenne de de´croissance des bulles allonge´es en fonc-
tion de leur longueur moyenne pour des e´coulements de n-pentane avec des vitesses massiques
comprises entre 3.7 et 12 kg.m−2.s−1 et pour une tempe´rature moyenne d’air conditionne´ de 22.62
˚C.
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FIGURE III.44 – E´volutions de la vitesse moyenne de de´croissance des bulles allonge´es en fonc-
tion de leur longueur moyenne pour des e´coulements de HFE-7000 avec des vitesses massiques
comprises entre 7 et 21.8 kg.m−2.s−1 et pour une tempe´rature moyenne d’air conditionne´ de 23.81
˚C.
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FIGURE III.45 – E´volutions de la densite´ surfacique moyenne du flux thermique de´gage´ par la
condensation des bulles allonge´es en fonction de leur surface moyenne pour des e´coulements de n-
pentane avec des vitesses massiques comprises entre 3.7 et 12 kg.m−2.s−1 et pour une tempe´rature
moyenne d’air conditionne´ de 22.62 ˚C.
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FIGURE III.46 – E´volutions de la densite´ surfacique moyenne du flux thermique de´gage´ par la
condensation des bulles allonge´es en fonction de leur surface moyenne pour des e´coulements
de HFE-7000 avec des vitesses massiques comprises entre 7 et 21.8 kg.m−2.s−1 et pour une
tempe´rature moyenne d’air conditionne´ de 23.81 ˚C.
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Dans le but de de´montrer cette hypothe`se, les figures III.45 et III.46 montrent l’e´volution de la
densite´ surfacique moyenne du flux thermique latent de´gage´ par changement de phase φlat en
fonction de la surface moyenne des bulles allonge´es Sb pour le n-pentane et le HFE-7000, respec-
tivement. Pour chaque vitesse massique des deux fluides, la valeur de cette densite´ moyenne est
quasi constante quelle que soit la surface moyenne des bulles. Ainsi, la cine´tique de de´croissance
des bulles allonge´es est proportionnelle a` la surface d’e´change. La densite´ surfacique moyenne du
flux thermique sur la surface totale des bulles est proche de la densite´ surfacique du flux thermique
pre´leve´ a` la paroi. La puissance par unite´ de longueur de bulle est en valeur absolue infe´rieure de
20 % a` la puissance line´ique impose´e par les e´changes externes. Conside´rant l’incertitude sur le
coefficient d’e´change externe (de 15 %) et les puissances e´vacue´es late´ralement sur les calottes
sphe´riques de la bulle, l’e´change externe re´git bien la cine´tique de de´croissance de ces bulles.
Pour les meˆmes raisons mentionne´es ci-dessus, la densite´ surfacique moyenne du flux thermique
sortant d’une bulle augmente le´ge`rement avec l’augmentation de la vitesse massique du fluide
pour un meˆme fluide et une meˆme surface moyenne des bulles. Il est a` noter que pour les sur-
faces moyennes infe´rieures a` 10 mm2, la densite´ surfacique moyenne du flux thermique sortant
d’une bulle pre´sente un pic. Celui-ci correspond a` la transition de la zone intermittente a` la zone a`
bulles sphe´riques. Apre`s cette transition (i.e. dans le cas ou` le nombre de bulles sphe´riques devient
plus important que le nombre des bulles allonge´es), cette densite´ de flux diminue brutalement et
s’approche de ze´ro dans la zone a` bulles purement sphe´riques.
III.3 Synthe`se
Compte tenu des analyses pre´ce´dentes, la quasi totalite´ des grandeurs peuvent eˆtre pre´dites
lorsque l’e´change externe est limitant et connu. Dans la zone annulaire, les transferts thermiques
sous forme sensible peuvent eˆtre ne´glige´s. Si le coefficient d’e´change global peut eˆtre identifie´ au
coefficient d’e´change externe, le bilan enthalpique dans cette zone s’e´crit :
dm˙v
dz
v = hextP(Tair − Tsat) (III.27)
Les pertes de charges dans le tube e´tant faibles, la tempe´rature de saturation Tsat est conside´re´e
constante. Ce bilan enthalpique impose donc une variation line´aire du de´bit massique de vapeur
avec la position axiale, le de´bit massique en entre´e du tube e´tant e´gal au de´bit massique total (i.e.
titre massique en vapeur en entre´e du tube e´gal a` 1). La formation des ponts liquides est caracte´rise´e
par une vitesse de vapeur invariante et le taux de vide peut raisonnablement (d’apre`s la litte´rature)
eˆtre estime´ a` 0.81. Le de´bit massique de vapeur critique m˙v,crit au niveau de la position moyenne de
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formation des ponts liquides est donc e´gal a` ρvαfplUv,critAt. La connaissance de ce de´bit critique
permet donc de de´terminer la position de la fin de la zone annulaire ainsi que le titre, comme
illustre´ sche´matiquement sur la figure III.47. En aval de cette position, le re´gime est tout d’abord
intermittent puis a` bulles sphe´riques. D’apre`s les re´sultats obtenus (Figs. III.3 et III.4), la longueur
de la zone intermittente est grande devant celle de la zone a` bulles sphe´riques, dans laquelle les
flux transfe´re´s sous formes latente et sensible sont faibles. Connaissant la pente de la courbe du
de´bit massique en vapeur m˙v en fonction de la position axiale dans le tube et la valeur du de´bit
massique en vapeur critique m˙v,crit, la longueur de la zone a` phases disperse´es peut facilement eˆtre
de´duite. Il est a` noter qu’avec ces hypothe`ses, une augmentation du de´bit d’entre´e conduira a` une
augmentation de la zone annulaire mais a` une longueur de zone disperse´e constante (i.e. LI1 = LI2
sur la figure III.47).
˙ m v1(0) = ˙ m 1
˙ m v2(0) = ˙ m 2
˙ m v3(0) = ˙ m 3
˙ m 3 > ˙ m 2 > ˙ m 1
˙ m v,crit
˙ m v
z0 L fpl1
L fpl 2
L zi1 + L zbs1
L fpl 3
L d1 L d 2 L d 3
pente =
h gP(Tair − Tsat )
lv
L zi2 + L zbs2
L zi3 + L zbs3
FIGURE III.47 – E´volution du de´bit massique the´orique de la vapeur en fonction de la position
axiale dans la zone de condensation pour des de´bits totaux donne´s et pour un coefficient d’e´change
externe limitant.
A` titre d’exemple, cette de´marche a e´te´ adopte´e pour le n-pentane avec une vitesse de vapeur
critique Uv,crit de 0.73 m.s−1, un taux de vide a` la position moyenne de formation des ponts
liquides αfpl de 0.81, un coefficient d’e´change externe hext de 260 W.m−2.K−1, une diffe´rence
entre la tempe´rature de saturation du fluide et celle de l’air (Tsat− Tair) de 14 ˚C et une ge´ome´trie
du tube carre´e. Une comparaison des re´sultats avec les expe´riences est reporte´e sur la figure III.48
concernant le titre moyen au niveau de formation des ponts liquides en fonction de la vitesse
massique du fluide.
Outre les structures d’e´coulement, le profil de tempe´rature peut eˆtre facilement e´value´. En effet,
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les re´sultats expe´rimentaux ont montre´ que la tempe´rature du fluide est sensiblement e´gale a` la
tempe´rature de saturation jusqu’a` l’entre´e de la zone a` bulles sphe´riques (Figs. III.38 et III.39)
dont le roˆle est ne´gligeable en terme de changement de phase. La tempe´rature peut donc eˆtre
assimile´e a` une constante (e´gale a` Tsat) entre 0 et Ld, et peut ensuite eˆtre e´value´e par un simple
calcul d’e´changeur pour un e´coulement monophasique en aval de Ld.
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FIGURE III.48 – E´volutions expe´rimentale et the´orique du titre massique en vapeur moyen au
niveau de la formation des ponts liquides pour des e´coulements de n-pentane avec des vitesses
massiques comprises entre 3.1 et 15.3 kg.m−2.s−1, pour un coefficient d’e´change global moyen de
260 W.m−2.K−1 et pour une tempe´rature moyenne d’air conditionne´ de 22.67 ˚C.
Cette de´marche peut eˆtre e´tendue au cas ou` le coefficient d’e´change externe hext n’est plus limitant.
Dans ce cas toutefois, il sera ne´cessaire de mode´liser les e´coulements dans la zone annulaire afin
de de´terminer le coefficient d’e´change interne et d’en de´duire le coefficient d’e´change global. Une
telle mode´lisation est disponible (de fac¸on analytique) dans la litte´rature (e.g. mode`le de Wang et
Rose [123,128]).
III.4 Conclusions
Au cours de ce chapitre, les diffe´rentes structures d’e´coulement gouvernant les e´coulements
de n-pentane et de HFE-7000 a` l’inte´rieur d’un condenseur mono-canal de section carre´e d’areˆte
interne 553 μm et refroidi de l’exte´rieur par de l’air conditionne´ ont e´te´ de´termine´es. La gamme de
Chapitre III. Condenseur mono-canal de section carre´e 163
vitesse massique globale utilise´e pour les deux fluides a e´te´ comprise entre 1.8 et 27 kg.m−2.s−1.
Les structures d’e´coulement observe´es ont e´te´ classe´es en trois zones principales : annulaire, inter-
mittente et a` bulles sphe´riques. Chacune de ces zones a e´te´ e´tudie´e se´pare´ment tant d’un point de
vue hydraulique que thermique.
Pour la zone annulaire, une proce´dure spe´cifique a e´te´ de´veloppe´e afin de valider des re´sultats de
simulations nume´riques re´alise´es sur la distribution des phases. De telles simulations nume´riques
conside´rant une configuration identique a` celle pre´sentement e´tudie´e sont en cours de re´alisation a`
l’universite´ de Padoue en Italie.
Pour la transition entre les zones annulaire et intermittente, la position et la fre´quence moyennes
de formation des ponts liquides ont e´te´ de´termine´es. Une de´pendance de ces parame`tres a` la nature
et a` la vitesse massique du fluide ont e´te´ mises en e´vidence. Contrairement a` la position moyenne
de formation des ponts liquides, la fre´quence moyenne de formation des ponts liquides n’a pas e´te´
corre´le´e a` la densite´ surfacique du flux thermique pre´leve´. D’autre part, la vitesse moyenne de la
vapeur au niveau de la formation des ponts liquides a e´te´ de´termine´e en fonction de la vitesse mas-
sique pour les deux fluides, montrant deux profils quasiment constants avec des valeurs moyennes
(i.e. critiques) de 0.73 et 0.43 m.s−1 pour le n-pentane et le HFE-7000, respectivement. Graˆce a` ce
parame`tre, les e´volutions du titre massique en vapeur en fonction de la vitesse massique pour les
deux fluides ont e´te´ de´termine´es, repre´sentant ainsi les lignes de transition entre les zones annu-
laire et intermittente sur les cartes d’e´coulement des deux fluides. Ce titre massique en vapeur ne
pre´sente aucune corre´lation avec la densite´ surfacique du flux thermique pre´leve´ pour une meˆme
vitesse massique d’un fluide donne´.
Pour la zone a` bulles sphe´riques, une me´thode expe´rimentale a e´te´ de´veloppe´e permettant la
de´termination des parame`tres hydrauliques et thermiques dans cette zone. Les profils moyens du
taux de vide, du titre massique en vapeur, de la tempe´rature du liquide et du rapport entre les den-
site´s surfaciques des flux thermiques latent et pre´leve´ ont ainsi e´te´ de´termine´s en fonction de la
vitesse massique pour les deux fluides. Des faibles valeurs du taux de vide et du titre massique en
vapeur moyens sont trouve´es, inde´pendamment de la nature et de la vitesse massique du fluide.
L’e´nergie de´gage´e par changement de phase dans cette zone est donc ne´gligeable en comparaison
avec les zones annulaire et intermittente. Un de´se´quilibre thermique significatif entre les phases
vapeur et liquide a e´te´ mis en e´vidence. L’e´volution spatiale de la fraction des e´changes lie´e a`
l’e´nergie de changement de phase a montre´ que la majorite´ des e´changes se font sous forme sen-
sible. La zone a` bulles sphe´riques ne peut plus eˆtre ainsi conside´re´e comme une zone diphasique
a` une seule tempe´rature. Par ailleurs, des relations line´aires ont e´te´ trouve´es entre le taux de vide
moyen et le titre massique en vapeur moyen dans les cas des deux fluides. Aucun des mode`les
utilise´s n’a e´te´ en tre`s bon accord avec les donne´es expe´rimentales. Cependant, le mode`le d’Ar-
mand pre´sente une meilleure pre´diction des points expe´rimentaux avec une erreur maximale de 30
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%. Finalement, une me´thode expe´rimentale base´e sur l’utilisation de la came´ra infrarouge a e´te´
de´veloppe´e, permettant de mesurer la tempe´rature de la phase liquide du fluide dans les zones in-
termittente et a` bulles sphe´riques. La tempe´rature du liquide dans la zone intermittente est proche
de la tempe´rature de saturation du fluide. Les re´sultats s’accordent avec la me´thode de suivi La-
grangien des bulles a` partir des images brutes de la came´ra rapide qui a e´te´ re´alise´e.
Pour la zone intermittente, la vitesse moyenne de de´placement des bulles allonge´es a e´te´ de´termine´e
en fonction de leur longueur moyenne pour les diffe´rentes vitesses massiques des deux fluides. Une
de´pendance de ce parame`tre a` la longueur de la bulle, a` la nature du fluide et a` sa vitesse massique
ont e´te´ mises en e´vidence. La vitesse moyenne de de´croissance des bulles allonge´es a e´te´ e´galement
de´termine´e en fonction de leur longueur moyenne, montrant une relation line´aire entre ces deux
parame`tres et une de´pendance a` la nature et a` la vitesse massique du fluide. L’e´volution de la den-
site´ surfacique du flux thermique latent de´gage´ par changement de phase a ainsi e´te´ de´termine´e
en fonction de la surface moyenne des bulles allonge´es, montrant une courbe quasi constante sauf
au niveau de la transition entre les zones intermittente et a` bulles sphe´riques. Cette courbe est
e´galement sensible aux proprie´te´s du fluide et a` sa vitesse massique.
Pour finir, une synthe`se de toutes les analyses de ce chapitre a e´te´ effectue´e, conduisant a` la
pre´diction de la quasi totalite´ des grandeurs pour un de´bit donne´ lorsqu’on connaıˆt la valeur cri-
tique de la vitesse de la vapeur au niveau de la formation des ponts liquides et lorsque l’e´change
externe est limitant et connu.
Chapitre IV
Condenseur multi-canaux de section
circulaire
Dans la plupart des boucles de refroidissement diphasiques a` pompage capillaire ou me´canique,
en particulier la boucle HPS de´veloppe´e dans le cadre du projet MATRAS et pre´sente´e dans le cha-
pitre suivant, les condenseurs sont constitue´s de plusieurs canaux monte´s en paralle`le afin d’aug-
menter la surface d’e´change entre les fluides primaire et secondaire. Cependant, cette configura-
tion met en e´vidence des proble´matiques de couplages hydrodynamique et thermique entre ses
diffe´rents canaux. Le couplage hydrodynamique peut conduire a` une distribution he´te´roge`ne du
fluide frigorige`ne dans les diffe´rents canaux, alors que le couplage thermique induit des transferts
non uniformes entre chacun de ces tubes et le fluide secondaire. Ainsi, pour bien comprendre le
comportement thermohydraulique d’un condenseur multi-canaux, ces deux aspects doivent eˆtre
e´tudie´s. L’e´tude de la condensation convective dans un re´seau de plusieurs canaux monte´s en pa-
ralle`le reveˆt alors un inte´reˆt particulier. Dans ce contexte, une e´tude a e´te´ mene´e sur un conden-
seur multi-canaux, constitue´ de quatre tubes de sections circulaires de diame`tres internes 560 μm
monte´s horizontalement dans un meˆme plan vertical et connecte´s a` un distributeur et a` un collec-
teur, refroidi de l’exte´rieur par un e´coulement croise´ d’air conditionne´ (cf. chapitre II). Le couplage
thermique a e´te´ rendu ne´gligeable en e´cartant les tubes de 1 cm les uns des autres. Ce dispositif per-
met la visualisation des diffe´rentes structures d’e´coulement. Dans un premier temps, l’homoge´ne´ite´
des pertes de charges re´gulie`res et singulie`res dans les diffe´rents tubes lorsqu’un e´coulement mo-
nophasique d’eau liquide est impose´ a e´te´ ve´rifie´e. Ensuite, les structures des phases ainsi que leur
distribution dans les diffe´rents tubes ont e´te´ de´termine´es pour des e´coulements diphasiques de n-
pentane avec des vitesses massiques totales comprises entre 5.45 et 22.5 kg.m−2.s−1. Finalement,
plusieurs parame`tres ont e´te´ de´termine´s a` la transition entre les zones annulaire et intermittente,
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permettant ainsi la de´termination de la distribution des vitesses massiques dans les quatre tubes.
IV.1 E´coulement monophasique liquide
IV.1.1 Distribution des de´bits
Avant de commencer les campagnes de mesures avec un e´coulement diphasique dans le conden-
seur multi-canaux de section circulaire, une e´tude de ve´rification de l’homoge´ne´ite´ des pertes de
charges singulie`res et re´gulie`res dans les quatre tubes a e´te´ re´alise´e. Pour cela, un e´coulement
monophasique d’eau courante a e´te´ impose´ a` travers le condenseur a` l’aide d’une micro-pompe
volume´trique place´e en amont des tubes. Le de´bit massique est obtenu en mesurant la masse de
l’eau a` l’aide de la balance de pre´cision au cours du temps. Plusieurs vide´os de l’e´coulement dans
chacun des quatre tubes ont e´te´ acquises a` l’aide de la came´ra rapide en utilisant l’objectif micro-
scopique (10x) a` grande distance de travail, assurant une feneˆtre d’acquisition de largeur 1.01 mm
et de hauteur 0.77 mm correspondant a` une re´solution choisie de 512×390 pxl2 (cf. Annexe B),
avec une fre´quence d’acquisition de 2000 images par seconde. Ces vide´os montrent les passages
des particules naturellement pre´sentes dans l’eau.
Un programme spe´cifique base´ sur la me´thode de soustraction des images (transforme´es en ma-
trices dont les e´le´ments repre´sentent les niveaux de gris correspondant a` tous les pixels) a e´te´
de´veloppe´ sous Matlab afin d’augmenter le contraste des particules et de de´terminer leur mouve-
ment a` l’inte´rieur de chaque tube (Fig. IV.1). Ce programme fait la diffe´rence entre chaque image
de la vide´o et une image de re´fe´rence (choisie par nous-meˆme) ne contenant aucune particule.
Ainsi, le passage d’une particule se traduit par des e´le´ments non nuls (ou non ne´gligeables) dans
la matrice re´sultant de la soustraction des deux images. Le mouvement de chaque particule a alors
e´te´ de´termine´ et sa vitesse a e´te´ calcule´e en faisant le rapport entre son de´placement et le temps
e´coule´ entre deux positions de la particule. A` la fin de cette proce´dure, la vitesse moyenne de
toutes les particules est connue dans chacun des tubes. A` noter que cette vitesse moyenne n’est
pas ne´cessairement e´gale a` la vitesse de´bitante de l’eau a` cause de la distribution non uniforme des
particules dans toute la section du tube conside´re´. En admettant que cette distribution est invariante
d’un tube a` l’autre, la vitesse moyenne des particules est alors proportionnelle au de´bit massique.
Les re´sultats sont reporte´s dans la table IV.1 pour un de´bit massique d’eau impose´ de 56.2 mg.s−1.
Une de´viation maximale de 2.5 % par rapport a` la valeur moyenne des vitesses des particules me-
sure´es dans les quatre tubes est obtenue. En conclusion, dans la configuration d’un e´coulement
monophasique, la distribution de l’e´coulement est homoge`ne dans chacun des quatre tubes, ce qui
montre que les pertes de charges singulie`res et re´gulie`res des quatre tubes sont aussi homoge`nes.
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FIGURE IV.1 – Exemple de la de´tection du passage d’une particule naturellement pre´sente dans un
e´coulement d’eau a` l’inte´rieur du tube C1, avec une fre´quence d’acquisition de la came´ra rapide
de 2000 images par seconde, dans (a) l’image i et (b) l’image i + 9.
nume´ro du tube 1 2 3 4
nombre des particules analyse´es 12770 18321 13031 12607
vitesse moyenne des particules [cm.s−1] 9.60 9.19 9.54 9.14
de´viation par rapport a` la vitesse 2.5 -1.9 -1.8 -2.4
moyenne globale de toutes les particules [%]
TABLE IV.1 – Nombres et vitesses moyennes des particules naturellement pre´sentes dans l’eau
dans chacun des quatre tubes du condenseur multi-canaux lors d’un e´coulement monophasique
d’eau courante avec un de´bit massique de 56.2 mg.s−1. Comparaison de la vitesse moyenne des
particules dans chacun des tubes avec la vitesse moyenne globale de toutes les particules passant
par tous les tubes.
IV.2 E´coulement diphasique
IV.2.1 Structures d’e´coulement
Dans le but de de´crire qualitativement les structures d’e´coulement ainsi que leur distribution
simultane´e dans les quatre tubes circulaires, plusieurs vide´os ont e´te´ acquises a` l’aide de la came´ra
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rapide pour des e´coulements de n-pentane avec des vitesses massiques totales comprises entre 5.45
et 22.5 kg.m−2.s−1 et pour une densite´ surfacique moyenne (pour les quatre tubes) du flux ther-
mique pre´leve´ de 3970 W.m−2, correspondant a` une tempe´rature moyenne d’air conditionne´ de 22
˚C. Afin d’observer les structures d’e´coulement simultane´ment dans les quatre tubes, l’objectif 50
mm de la came´ra rapide a e´te´ utilise´, assurant une feneˆtre d’acquisition de hauteur et de largeur
e´gales a` 58 mm (cf. Annexe B) pour une re´solution du CCD de la came´ra de 1024×1024 pxl2.
Comme la largeur de la feneˆtre d’acquisition est plus petite que la longueur des tubes expose´e au
fluide secondaire, celle-ci a e´te´ filme´e en plusieurs zones en de´calant la came´ra rapide horizontale-
ment. En effet, la premie`re position de la came´ra montre le distributeur avec les zones de de´but des
quatre tubes. Ensuite, la came´ra est de´cale´e de 2 cm suivant la longueur des tubes, et une autre se´rie
de vide´os est acquise. Finalement, la came´ra est de nouveau de´cale´e de 2 cm suivant la longueur
des tubes et des vide´os de la fin des tubes et du collecteur sont acquises. Trois se´ries de vide´os ont
ainsi e´te´ re´alise´es pour visualiser la longueur totale des tubes pour chaque vitesse massique totale.
De plus, en raison de la rapidite´ des phe´nome`nes physiques observe´s dans les diffe´rents tubes, la
fre´quence de la came´ra rapide a e´te´ fixe´e a` 1000 images par seconde de sorte que l’e´volution de
la distribution des phases et la position exacte de chaque pont liquide au moment de sa formation
soient clairement observe´es.
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FIGURE IV.2 – Structures d’e´coulement observe´es lors de la condensation du n-pentane a`
l’inte´rieur du tube C1 avec une vitesse massique totale de 5.45 kg.m−2.s−1 pour une densite´ sur-
facique du flux thermique pre´leve´ de 3560 W.m−2.
Les structures d’e´coulement observe´es dans le condenseur multi-canaux de section circulaire sont
les meˆmes que celles observe´es dans les cas du condenseur mono-canal de section carre´e e´tudie´
dans le paragraphe III.1.1 et du condenseur mono-canal de section circulaire e´tudie´ dans le cadre
de la the`se de Be´atrice Me´de´ric [68]. La figure IV.2 montre un exemple des diffe´rentes structures
d’e´coulement observe´es lors de la condensation du n-pentane a` l’inte´rieur du micro-tube C1 (le
plus bas) pour une vitesse massique totale de 5.45 kg.m−2.s−1 et pour une densite´ surfacique
(spe´cifique a` ce tube) du flux thermique pre´leve´ de 3560 W.m−2, correspondant a` une tempe´rature
moyenne d’air conditionne´ de 22 ˚C.
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IV.2.1.1 Description qualitative de la distribution simultane´e des structures d’e´coulement
dans les quatre tubes et roˆle du collecteur
Une forte influence de la vitesse massique totale sur la distribution des structures d’e´coulement
dans les quatre tubes a e´te´ mise en e´vidence. Dans le but d’illustrer cette influence, les distributions
instantane´es des interfaces dans chacun des quatre tubes sont pre´sente´es dans la suite pour trois va-
leurs diffe´rentes de la vitesse massique totale de 5.45, 9.94 et 18.45 kg.m−2.s−1. Ces diffe´rences
entre les e´coulements dans les quatre tubes sont essentiellement induites par la distribution des
phases dans le collecteur du condenseur qui provoque une he´te´roge´ne´ite´ de la pression au niveau
des sorties des quatre tubes. Pour cela, le niveau du liquide dans le collecteur a e´te´ mesure´ pour
diffe´rentes vitesses massiques totales. Son e´volution est pre´sente´e sur la figure IV.3.
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FIGURE IV.3 – E´volution du niveau du liquide dans le collecteur du condenseur multi-canaux en
fonction de la vitesse massique totale pour des e´coulements de n-pentane, le niveau du tube C1 (le
plus bas) e´tant conside´re´ comme l’origine du niveau du liquide dans le collecteur.
Pour une vitesse massique totale de 5.45 kg.m−2.s−1 (Fig. IV.4), les trois structures d’e´coulement
(annulaire, a` bulles allonge´es et a` bulles sphe´riques) sont pre´sentes dans les tubes C3 et C4, alors
que les tubes C1 et C2 sont entie`rement remplis de liquide, les tubes e´tant nume´rote´s de C1 a` C4
du plus bas au plus haut. La structure annulaire est plus longue dans le tube C4 que dans le tube
C3. Sachant que la longueur de la zone annulaire devient plus importante en augmentant le de´bit
massique pour la meˆme densite´ surfacique du flux thermique pre´leve´ (Me´de´ric et al. [69, 70]), la
distribution observe´e indique ainsi que le de´bit massique dans le tube C4 est plus important que
celui dans le tube C3 et qu’aucun e´coulement n’est pre´sent dans les tubes C1 et C2. Pour cette
valeur de vitesse massique totale, la condensation est comple`te dans les quatre tubes et le collecteur
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est rempli de liquide (Fig. IV.3). Le diame`tre interne du collecteur e´tant approximativement 8 fois
plus grand que le diame`tre interne des micro-tubes, la chute de pression dans ce collecteur peut eˆtre
ne´glige´e. Ainsi, le champ de pression dans le collecteur est impose´ par l’e´quilibre hydrostatique
de la colonne du liquide (Fig. IV.5). La diffe´rence de hauteur entre deux tubes successifs e´tant de
δ = 1 cm, la pression varie de ρlgδ ≈ 60 Pa entre les sorties de ces tubes. En conside´rant une
pression homoge`ne dans le distributeur (due a` la pre´sence de vapeur uniquement et a` sa tre`s faible
densite´), la diffe´rence de pression aux bornes du tube C1 est de ρlg(3δ) ≈ 180 Pa infe´rieure a`
la diffe´rence de pression aux bornes du tube C4, ce qui montre que l’e´coulement dans le tube C4
est favorise´. Aux effets gravitaires s’ajoutent les effets des forces capillaires dans les tubes. Dans
le tube en borosilicate, le n-pentane est fortement mouillant, nous supposons alors que cosθwet ≈
1. Ainsi, pour obtenir un rayon de courbure de l’interface vapeur-liquide e´gal au rayon interne de
l’un des tubes Ci, le saut de pression capillaire ne´cessaire doit eˆtre e´gal a` 2σ/RCi ≈ 100 Pa,
ou` σ est la tension superficielle du n-pentane et RCi est le rayon interne du tube Ci. Ainsi, tant
que la diffe´rence de pression aux bornes d’un tube est infe´rieure au saut de pression capillaire,
le me´nisque reste attache´ a` l’entre´e du tube avec un rayon de courbure supe´rieur a` celui du tube,
la vapeur ne peut pas pe´ne´trer et le de´bit est nul. En poursuivant ce raisonnement sur la pression
hydrostatique du liquide dans le collecteur et les forces capillaires dans les tubes, l’existence d’un
e´coulement de vapeur dans les tubes C3 et C4 indique que la diffe´rence de pression aux bornes
de ces tubes est supe´rieure au saut de pression capillaire. Connaissant la distribution de pression
dans le collecteur, et sachant que la diffe´rence de pression aux bornes du tube C3 est supe´rieure
a` 100 Pa (2σ/RC3), nous pouvons en de´duire que la diffe´rence de pression aux bornes du tube
C4 est supe´rieure a` 2σ/RC4 + ρlgδ ≈ 160 Pa (RC3 = RC4). L’absence d’un e´coulement dans le
tube C2 indique que la diffe´rence de pression entre ses bornes est infe´rieure a` 100 Pa (2σ/RC2) et
supe´rieure a` 2σ/RC3 − ρlgδ ≈ 40 Pa. En effet, si cette diffe´rence de pression ne de´passait pas 40
Pa, la diffe´rence de pression aux bornes du tube C3 serait infe´rieure a` 100 Pa (2σ/RC3) et aucun
e´coulement de vapeur ne serait observe´ dans ce tube. Avec le meˆme raisonnement, la diffe´rence
de pression aux bornes du tube C1 est infe´rieure a` 2σ/RC2 − ρlgδ ≈ 40 Pa et supe´rieure a`
2σ/RC3−ρlg(2δ) ≈−20 Pa. A` noter que les forces de tension de surface assurent l’absence d’un
e´coulement inverse du collecteur vers le distributeur dans un tube Ci jusqu’a` une diffe´rence de
pression de −2σ/RCi ≈ −100 Pa. Par conse´quent, aucun e´coulement inverse n’a e´te´ obtenu dans
le tube C1.
Pour une vitesse massique totale de 9.94 kg.m−2.s−1 (Fig. IV.6), les abscisses de formation des
ponts liquides dans les tubes C3 et C4 augmentent (et se situent a` l’exte´rieur de la feneˆtre d’acqui-
sition de la came´ra pour le tubeC4). De la vapeur est pre´sente dans le tubeC2 indiquant l’existence
d’un de´bit dans ce tube, alors que le tube C1 reste plein de liquide, c’est a` dire sans pre´sence d’un
e´coulement. Pour cette valeur de vitesse massique totale, le collecteur est encore rempli de liquide
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(Fig. IV.7). Ainsi, l’apparition d’un e´coulement dans le tube C2 est certainement due a` une aug-
mentation de la pression dans le distributeur lie´e a` l’augmentation du de´bit total, provoquant une
diffe´rence de pression aux bornes du tube C2 supe´rieure au saut de pression capillaire et condui-
sant ainsi a` un e´coulement dans ce tube.
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FIGURE IV.4 – Distribution des structures d’e´coulement dans les quatre tubes pour un e´coulement
de n-pentane avec une vitesse massique totale de 5.45 kg.m−2.s−1 et pour une densite´ surfacique
moyenne du flux thermique pre´leve´ de 3970 W.m−2.
collecteur distributeur 
p d
is
tr
 (h
om
og
èn
e)
 
p c
ol
le
c 
(h
ét
ér
og
èn
e)
 
ménisques 
pdistr – pcollec > 160 Pa 
 pref + 390 
pref 
pref + 270 
pref + 210 
pref + 150 
pref + 90 
pdistr – pcollec > 100 Pa 
 pdistr – pcollec > 40 Pa 
pdistr – pcollec > –20 Pa δ
δ
δ
1.5δ
2δ
niveau du liquide 
(C1) 
(C2) 
(C3) 
(C4) 
FIGURE IV.5 – Sche´ma repre´sentatif de la distribution des structures d’e´coulement dans les quatre
tubes pour un e´coulement de n-pentane avec une vitesse massique totale de 5.45 kg.m−2.s−1 et
pour une densite´ surfacique moyenne du flux thermique pre´leve´ de 3970 W.m−2.
Une augmentation de la vitesse massique totale jusqu’a` la valeur 18.45 kg.m−2.s−1 provoque l’ap-
parition d’un e´coulement de vapeur dans le tube C1, et l’augmentation des positions de formation
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des ponts liquides dans tous les autres tubes (Fig. IV.8). Pour cette valeur de vitesse massique to-
tale, la condensation dans les tubes C3 et C4 n’est pas comple`te. L’e´coulement de la vapeur dans le
collecteur provoque la diminution du niveau du liquide (i.e. de l’interface vapeur-liquide) comme
pre´sente´ sur la figure IV.3 pour les vitesses massiques totales supe´rieures a` 13 kg.m−2.s−1. Cette
diminution du niveau du liquide dans le collecteur provoque une diminution des pressions hydro-
statiques a` la sortie des quatre tubes, associe´e a` une augmentation progressive des diffe´rences de
pression aux bornes de ces tubes en allant du tube C4 au tube C1.
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FIGURE IV.6 – Distribution des structures d’e´coulement dans les quatre tubes pour un e´coulement
de n-pentane avec une vitesse massique totale de 9.94 kg.m−2.s−1 et pour une densite´ surfacique
moyenne du flux thermique pre´leve´ de 3970 W.m−2.
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FIGURE IV.7 – Sche´ma repre´sentatif de la distribution des structures d’e´coulement dans les quatre
tubes pour un e´coulement de n-pentane avec une vitesse massique totale de 9.94 kg.m−2.s−1 et
pour une densite´ surfacique moyenne du flux thermique pre´leve´ de 3970 W.m−2.
Chapitre IV. Condenseur multi-canaux de section circulaire 173
Pour finir, en augmentant la vitesse massique totale au dela` de 18.45 kg.m−2.s−1, le niveau du li-
quide dans le collecteur diminue progressivement et devient successivement infe´rieur a` la hauteur
des tubes C4 a` C1. Par conse´quent, l’effet de la pression hydrostatique diminue progressivement
et finit par disparaıˆtre quand le niveau du liquide devient plus bas que la sortie du tube C1.
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FIGURE IV.8 – Distribution des structures d’e´coulement dans les quatre tubes pour un e´coulement
de n-pentane avec une vitesse massique totale de 18.45 kg.m−2.s−1 et pour une densite´ surfacique
moyenne du flux thermique pre´leve´ de 3970 W.m−2.
distributeur collecteur 
pref + 170 
pref + 110 
pref + 50 
pref 
niveau du liquide 
p d
is
tr
 (h
om
og
èn
e)
 
p c
ol
le
c 
(h
ét
ér
og
èn
e)
 
pdistr – pcollec > 220 Pa 
pdistr – pcollec > 160 Pa 
pdistr – pcollec > 100 Pa 
 pref + 290 
δ
δ
δ
1.5δ
2δ
(C1) 
(C2) 
(C3) 
(C4) 
FIGURE IV.9 – Sche´ma repre´sentatif de la distribution des structures d’e´coulement dans les quatre
tubes pour un e´coulement de n-pentane avec une vitesse massique totale de 18.45 kg.m−2.s−1 et
pour une densite´ surfacique moyenne du flux thermique pre´leve´ de 3970 W.m−2.
En conclusion, le roˆle de la distribution des phases dans le collecteur est majeur et la compre´hension
de cet aspect permet la pre´diction qualitative de la distribution des e´coulements dans les quatre
tubes.
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IV.2.2 Lois de transferts thermiques
IV.2.2.1 Zone annulaire
La figure IV.10 montre des exemples de variations temporelles de la position de formation des
ponts liquides (i.e. de la longueur de la zone annulaire en se basant sur la de´finition donne´e a` cette
zone dans le chapitre III) dans le tube C4 pour les trois vitesses massiques totales conside´re´es dans
les figures IV.4, IV.6 et IV.8. Nous constatons que cette position instantane´e, et e´videmment sa
valeur moyenne au cours du temps, augmente avec l’augmentation de la vitesse massique totale.
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FIGURE IV.10 – E´volutions de la position de formation des ponts liquides dans le tube C4 en
fonction du temps pour des e´coulements de n-pentane avec trois vitesses massiques totales de
5.45, 9.94 et 18.45 kg.m−2.s−1 et pour une densite´ surfacique du flux thermique pre´leve´ de 4430
W.m−2.
D’apre`s la figure III.14, la position moyenne de formation des ponts liquides varie proportionnel-
lement avec la vitesse massique du fluide. En supposant que cette hypothe`se reste valable dans le
cas du tube de section circulaire, nous constatons que la vitesse massique GC4 dans le tube C4
s’accroıˆt lorsque la vitesse massique totale augmente, mais que cette augmentation de GC4 n’est
pas proportionnelle a` G. Nous reviendrons sur ce point plus loin dans le chapitre. De plus, l’ampli-
tude de fluctuation de la position de formation des ponts liquides dans le tube C4 varie e´galement
d’une fac¸on proportionnelle avec la vitesse massique du fluide dans ce tube. Ceci s’observe sur
l’e´volution de l’e´cart type de Lfpl,C4 qui passe de 1.17 pour G = 5.45 kg.m−2.s−1 a` 2.96 pour
G = 9.94 kg.m−2.s−1 et termine a` 4.88 pour G = 18.45 kg.m−2.s−1. En termes de fre´quence, la
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transformation de Fourrier applique´e a` ces variations temporelles n’a abouti a` aucune fre´quence
caracte´ristique des instabilite´s.
IV.2.2.2 Transition entre les zones annulaire et intermittente et distribution des de´bits dans
les tubes
Pour mieux comprendre les me´canismes provoquant la transition entre la zone annulaire et la
zone intermittente dans les micro-tubes de sections circulaires, le phe´nome`ne de formation des
ponts liquides a e´te´ e´tudie´.
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FIGURE IV.11 – E´volutions de la position moyenne de formation des ponts liquides dans les
quatre tubes en fonction de la vitesse massique totale pour des e´coulements de n-pentane et pour
une densite´ surfacique moyenne du flux thermique pre´leve´ de 3970 W.m−2.
Les vide´os pre´ce´demment acquises pour la description qualitative de la distribution des structures
d’e´coulement ont e´te´ utilise´es pour de´terminer les positions de formation des ponts liquides dans
les quatre tubes en utilisant la proce´dure de traitement d’images de´taille´e dans le paragraphe III.2.1.
Ainsi, les instants et les positions de formation des ponts liquides dans chacun des quatre tubes ont
e´te´ de´termine´s pour toutes les vitesses massiques totales comprises entre 5.45 et 22.5 kg.m−2.s−1.
La figure IV.11 montre les e´volutions des positions moyennes de formation des ponts liquides dans
les quatre tubes en fonction de la vitesse massique totale. Les allures de ces courbes sont explique´es
par l’e´volution du niveau du liquide dans le collecteur de´taille´e pre´ce´demment. Il est a` noter que
pour les vitesses massiques totales infe´rieures a` 8 et 13 kg.m−2.s−1, respectivement, les de´bits
dans les tubes C2 et C1 sont nuls, la position moyenne de formation des ponts liquides est alors
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mise a` ze´ro. Les courbes de la position moyenne de formation des ponts liquides correspondant
aux quatre tubes ont e´te´ utilise´es pour de´terminer la distribution des de´bits dans ces tubes. Tout
d’abord, la puissance thermique totale e´change´e entre le n-pentane et l’air dans les zones annu-
laires des quatre tubes Φann,tot a e´te´ calcule´e. Sachant que les transferts thermiques entre les parois
externes des quatre tubes et l’air sont limitants, les coefficients d’e´change thermique globaux entre
le n-pentane et l’air hg,Ci sont quasiment e´gaux aux coefficients d’e´change thermique externes
hext,Ci. Le bilan d’e´nergie applique´ sur les zones annulaires des quatre tubes s’e´crit alors :
Φann,tot =
4∑
i=1
Φann,Ci =
4∑
i=1
m˙CivΔxann,Ci
=
4∑
i=1
∫ Lfpl,Ci
0
hext,Ci2πRext,Ci(Tsat − Tair)dz (IV.1)
avec :
4∑
i=1
m˙CivΔxann,Ci =
4∑
i=1
GCiAtvΔxann,Ci
= Atv
4∑
i=1
GCiΔxann,Ci = AtvGann,tot (IV.2)
ou` Φann,Ci est la puissance thermique e´change´e entre le n-pentane et l’air dans la zone annulaire du
tube Ci, m˙Ci et GCi sont le de´bit et la vitesse massiques du fluide dans le tube Ci, respectivement,
At est la section d’un tube, v est la chaleur latente de vaporisation du fluide, Gann,tot est la vitesse
massique totale de la vapeur condense´e dans les zones annulaires des quatre tubes et Δxann,Ci est
la variation du titre massique en vapeur moyen dans la zone annulaire du tube Ci de´finie par :
Δxann,Ci = 1− xfpl,Ci (IV.3)
ou` xfpl,Ci repre´sente le titre massique en vapeur moyen au niveau de la position moyenne de for-
mation des ponts liquides dans le tube Ci. Connaissant la position moyenne de formation des ponts
liquides dans chacun des tubes Lfpl,Ci, la puissance thermique de´gage´e par la condensation de la
vapeur dans la zone annulaire de chacun des tubes peut eˆtre calcule´e.
Par ailleurs, la puissance thermique totale de´gage´e par la condensation comple`te de la vapeur dans
les quatre tubes Φtot est calcule´e comme suit :
Φtot =
4∑
i=1
m˙Civ = Atv
4∑
i=1
GCi = AtvG (IV.4)
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ou` G est la vitesse massique totale du n-pentane dans les quatre tubes. Ainsi, pour comparer la
puissance thermique de´gage´e dans les zones annulaires des quatre tubes Φann,tot (e´quation IV.1) a`
la puissance thermique totale de´gage´e par la condensation comple`te de la vapeur dans ces tubes
Φtot (e´quation IV.4), il suffit de comparer Gann,tot a` G. La table IV.2 montre les valeurs de ces deux
grandeurs pour les diffe´rentes vitesses massiques totales utilise´es.
G (balance) [kg.m−2.s−1] 5.45 7.9 9.94 12.4 18.45 19.7 22.5
tube 1 : Gann,C1 [kg.m−2.s−1] 0 0 0 0 1.04 3.6 −
tube 2 : Gann,C2 [kg.m−2.s−1] 0 0 0.48 2.37 4.6 5.5 7.92
tube 3 : Gann,C3 [kg.m−2.s−1] 1.3 3.14 4.04 4.76 5.95 6.48 3.72
tube 4 : Gann,C4 [kg.m−2.s−1] 4.3 5.05 5.48 6.12 5.87 4.7 3.96
Gann,tot =
∑4
i=1 Gann,Ci [kg.m
−2.s−1] 5.6 8.19 10 13.25 17.46 20.28 −
De´viation entre Gann,tot et G [%] 2.75 3.67 0.6 6.85 -5.37 2.94 −
TABLE IV.2 – Comparaison entre la vitesse massique totale de la vapeur condense´e dans les zones
annulaires des quatre tubes et la vitesse massique totale du n-pentane dans ces tubes.
Ces re´sultats montrent que la de´viation maximale entre la puissance thermique libe´re´e dans les
zones annulaires des quatre tubes et la puissance thermique totale libe´re´e par la condensation
comple`te de la vapeur est de±7%, indiquant que la majorite´ de la puissance thermique a e´te´ libe´re´e
dans les zones annulaires des quatre tubes et que les zones intermittentes et a` bulles sphe´riques
peuvent eˆtre ne´glige´es du point de vue thermique. Il est a` noter que la diffe´rence entre les deux
puissances thermiques correspond a` l’ordre de grandeur des incertitudes sur le calcul de la puis-
sance thermique e´vacue´e par le refroidissement d’air. Cela est duˆ aux incertitudes de mesure des
coefficients d’e´change thermique externes entre chacun des quatre tubes et l’air.
En conclusion, contrairement au micro-tube de section carre´e, le titre massique en vapeur est qua-
siment nul au niveau de la position moyenne de formation des ponts liquides dans le micro-tube
de section circulaire, inde´pendamment de la vitesse massique du fluide dans le tube. Cette conclu-
sion importante est en accord avec l’e´tude pre´ce´dente effectue´e par B. Me´de´ric sur un condenseur
mono-canal de section circulaire [68].
Le titre massique en vapeur au niveau de la position moyenne de formation des ponts liquides e´tant
faible dans les quatre tubes pour les diffe´rentes vitesses massiques totales, la vitesse massique de
la vapeur condense´e dans la zone annulaire de chaque tube est alors quasiment e´gale a` la vitesse
massique totale passant par ce tube. Ainsi, les e´volutions des vitesses massiques dans les quatre
tubes en fonction de la vitesse massique totale sont facilement de´termine´es a` partir des valeurs de
la table IV.2 et sont repre´sente´es sur la figure IV.12.
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FIGURE IV.12 – E´volutions de la vitesse massique dans les quatre tubes en fonction de la vitesse
massique totale pour des e´coulements de n-pentane et pour une densite´ surfacique moyenne du flux
thermique pre´leve´ de 3970 W.m−2.
Finalement, a` partir de la connaissance de la distribution des vitesses massiques dans les quatre
tubes pour toutes les vitesses massiques totales, la position et la fre´quence moyennes de forma-
tion des ponts liquides dans chacun des tubes sont de´termine´es en fonction de la vitesse massique
impose´e dans ce tube et sont reporte´es sur les figures IV.13 et IV.14. Ces deux parame`tres va-
rient proportionnellement a` la vitesse massique du fluide, comme il a e´te´ trouve´ pour le micro-
tube de section carre´e. Pour la position moyenne de formation des ponts liquides, celle-ci varie
line´airement avec la vitesse massique totale du fluide, ce qui est cohe´rent avec l’hypothe`se que le
titre massique en vapeur moyen a une valeur quasi-nulle au niveau de la position moyenne de for-
mation des ponts liquides, inde´pendamment de la vitesse massique du fluide et du tube conside´re´s.
Pour la fre´quence moyenne de formation des ponts liquides, celle-ci est plus importante que dans
le micro-tube de section carre´e pour une meˆme vitesse massique. Cela peut eˆtre explique´ par le
roˆle important de la tension superficielle dans le micro-tube de section carre´e qui tend a` stabiliser
l’e´coulement par succion capillaire dans les coins. De plus, la variation proportionnelle de cette
fre´quence moyenne en fonction de la vitesse massique dans chacun des tubes indique qu’elle ne
de´pend pas du couplage hydrodynamique entre les quatre tubes. Cette proprie´te´ peut eˆtre impor-
tante pour la validation des mode`les et peut eˆtre utilise´e aussi (moins pre´cise´ment) pour de´terminer
les vitesses massiques dans les quatre tubes. La de´pendance de cette loi sur les proprie´te´s thermo-
physiques du fluide (i.e. en utilisant le HFE-7000 par exemple a` la place du n-pentane) et sur les
conditions aux limites reste a` e´tudier.
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FIGURE IV.13 – E´volution de la position moyenne de formation des ponts liquides en fonction de
la vitesse massique pour des e´coulements de n-pentane dans un tube et pour une densite´ surfacique
moyenne du flux thermique pre´leve´ de 3970 W.m−2.
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FIGURE IV.14 – E´volution de la fre´quence moyenne de formation des ponts liquides en fonction de
la vitesse massique pour des e´coulements de n-pentane dans un tube et pour une densite´ surfacique
moyenne du flux thermique pre´leve´ de 3970 W.m−2.
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IV.3 Conclusions
Au cours de ce chapitre, la condensation convective a e´te´ e´tudie´e dans un condenseur multi-
canaux constitue´ de quatre tubes de sections circulaires de diame`tres internes 560 μm et refroidi
de l’exte´rieur par l’air conditionne´. L’homoge´ne´ite´ des pertes de charges re´gulie`res et singulie`res
pour les diffe´rents tubes a tout d’abord e´te´ ve´rifie´e avec un e´coulement monophasique d’eau.
La distribution des phases dans les quatre tubes pour des e´coulements de n-pentane avec des
vitesses massiques totales comprises entre 5.45 et 22.5 kg.m−2.s−1 a e´te´ e´tudie´e. Les meˆmes
structures d’e´coulement que celles observe´es dans le tube de section carre´e ont e´te´ trouve´es. Une
he´te´roge´ne´ite´ de la distribution des phases dans les quatre tubes a e´te´ observe´e pour les diffe´rentes
vitesses massiques totales. Des roˆles majeurs du collecteur et du blocage capillaire dans cette dis-
tribution des phases ont e´te´ mis en e´vidence.
L’e´volution de la position moyenne de formation des ponts liquides a e´te´ de´termine´e dans les quatre
tubes en fonction de la vitesse massique totale. Au niveau de cette position, une valeur quasiment
nulle du titre massique en vapeur a e´te´ trouve´e, permettant ainsi la de´termination de la distribu-
tion des vitesses massiques dans les quatre tubes en fonction de la vitesse massique totale. De
plus, la position et la fre´quence moyennes de formation des ponts liquides dans chacun des tubes
ont e´te´ de´termine´es en fonction de la vitesse massique du fluide dans ce tube. Une proprie´te´ de
proportionnalite´ de ces grandeurs a` la vitesse massique a e´te´ obtenue.
Chapitre V
Conception des condenseurs d’une boucle
diphasique de refroidissement d’un satellite
futur
Dans les satellites actuels, les syste`mes de refroidissement des syste`mes e´lectroniques sont
constitue´s de re´seaux de caloducs inte´gre´s dans des radiateurs monte´s sur les murs des satellites
expose´s a` l’environnement tre`s froid. Ces caloducs sont place´s en contact direct avec les modules
de composants e´lectroniques, dans le but d’e´vacuer leurs puissances thermiques et de les distribuer
d’une fac¸on homoge`ne sur les panneaux radiatifs. Ne´anmoins, ces re´seaux de caloducs pre´sentent
l’inconve´nient d’eˆtre limite´s en puissance thermique transporte´e.
Dans les futurs satellites, les composants e´lectroniques deviendront plus nombreux et plus puis-
sants. Les densite´s surfaciques des flux thermiques de´gage´s deviendront ainsi plus importantes. Par
conse´quent, le refroidissement de tels syste`mes, tant au niveau de l’e´vacuation que du transport de
la chaleur, demande des innovations technologiques afin d’augmenter le niveau de performances
tout en conservant (au minimum) le meˆme niveau de fiabilite´. Afin de re´soudre ce proble`me, deux
solutions ont e´te´ envisage´es par Thales Alenia Space (TAS) :
• augmenter les surfaces radiatives en ajoutant des panneaux de´ployables. Cela re´sulte en une
masse supple´mentaire importante a` transporter de la Terre vers l’orbite ;
• augmenter la tempe´rature des panneaux radiatifs en utilisant une pompe a` chaleur a` com-
pression me´canique controˆlable.
Dans ce contexte, des e´tudes e´conomiques ont e´te´ mene´es par Thales Alenia Space sur ces deux
possibilite´s. La deuxie`me solution a finalement e´te´ choisie et un projet appele´ MATRAS (MAchine
Thermique pour le Refroidissement Actif d’un Satellite) a e´te´ de´veloppe´. Nous appellerons HPS
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(Heat Pump System) le syste`me thermique e´tudie´ dans ce projet par les diffe´rents partenaires, dont
les roˆles respectifs sont :
• Thales Alenia Space : coordination du projet, de´finition de l’architecture de la boucle, ca-
racte´risation expe´rimentale du prototype ;
• CEA de Grenoble : de´finition de l’architecture de la boucle, caracte´risation expe´rimentale
du prototype, conception et caracte´risation des e´vaporateurs non tubulaires ;
• Institut de Me´canique des Fluides de Toulouse (IMFT) : coordination du projet, conception
et caracte´risation des e´vaporateurs tubulaires ;
• Centre d’Etudes Thermiques de Lyon (CETHIL) : conception et caracte´risation des e´vaporateurs
non tubulaires ;
• Laboratoire Plasma et Conversion d’Energie (LAPLACE) de Toulouse : conception et ca-
racte´risation des condenseurs ;
• Institut PPRIME de Poitiers : mise en place des moyens d’essais et tests du prototype.
Comme il a e´te´ mentionne´ pre´ce´demment, ce syste`me est de´die´ au controˆle thermique des fu-
turs satellites de te´le´communication dits “a` forte puissance”. L’objectif du syste`me HPS e´tudie´
ici est de garantir le controˆle thermique du module de communication (CM) d’un satellite de
te´le´communication de future ge´ne´ration, caracte´rise´ par une charge utile telle que la puissance
dissipe´e a` e´vacuer vers l’espace froid est d’environ 10 kW . L’utilisation d’une boucle de refroidis-
sement unique n’est pas sans poser quelques proble`mes, notamment en terme de fiabilite´. Parmi
ces proble`mes, le risque d’impacts des microme´te´orites impose de re´duire l’exposition des conden-
seurs a` l’environnement. L’architecture envisage´e est donc une boucle diphasique a` compression
me´canique dont les e´vaporateurs sont dispose´s au contact des modules e´lectroniques et dont les
condenseurs sont couple´s aux caloducs. Ceux-ci ont alors un roˆle de re´partiteur de chaleur sur
l’ensemble de la surface des panneaux, e´vitant aux condenseurs de la boucle HPS de tenir ce roˆle.
Dans la premie`re partie de ce chapitre, nous pre´senterons le cahier des charges thermiques et
ge´ome´triques du satellite e´labore´ par Thales Alenia Space. La proce´dure de conception des conden-
seurs sera ensuite de´taille´e. Finalement, les re´sultats principaux correspondant a` la ge´ome´trie opti-
male choisie seront pre´sente´s. Dans la deuxie`me partie de ce chapitre, le prototype correspondant
a` la boucle HPS conc¸ue sera pre´sente´ en de´tail tant au niveau du montage que de l’instrumentation,
et des premiers re´sultats seront pre´sente´s.
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V.1 Cahier des charges
La conception des diffe´rents composants de la boucle diphasique, en particulier les conden-
seurs, ne´cessite la connaissance des conditions thermiques et ge´ome´triques de fonctionnement de
cette boucle. Ces conditions ont e´te´ de´finies par Thales Alenia Space et peuvent eˆtre re´sume´es par
les points suivants :
2.4 m 
5 
m
 
Condenseurs 
Conduites 
Caloducs 
(a) 
(b) 
30 mm 
FIGURE V.1 – Sche´mas repre´sentatifs (a) du profil d’un caloduc avec ses ailettes et (b) de l’ins-
tallation des condenseurs et des conduites sur les radiateurs du satellite de dimensions 5×2.4 m2
chacun et comportant 50 caloducs.
• puissance thermique maximale dissipe´e en re´gime nominal du satellite Φ e´gale a` 13.7 kW ,
dont 10 kW repre´sentent la charge utile (i.e. puissance thermique dissipe´e par les modules
e´lectroniques) et 3.7 kW repre´sentent la dissipation du compresseur avec un COP de 3.57 ;
• surface radiative totale SPR e´gale a` 24 m2 correspondant a` deux panneaux radiatifs “Nord”
et “Sud” de surface 5x2.4 m2 chacun ;
• e´missivite´ des panneaux radiatifs εPR e´gale a` 0.84 ;
• tempe´rature environnementale dans le cas pire (solstice) Tenv e´gale a` 217 K ;
• nombre total de caloducs e´gal a` 100, chacun d’entre eux e´tant muni d’ailettes externes de
largeur fixe de 30 mm (Fig. V.1a), e´quidistants et inte´gre´s suivant la largeur des radiateurs
dans le but d’homoge´ne´iser la tempe´rature des panneaux radiatifs (Fig. V.1b). Les diame`tres
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internes de ces caloducs au niveau de la zone d’e´vaporation (i.e. en contact avec les conden-
seurs) Dcal,evap et au niveau de la zone de condensation (i.e. en contact avec les panneaux
radiatifs) Dcal,cond sont de 9.4 et 15 mm, respectivement ;
• nombre total de condenseurs e´gal a` 200, distribue´s en se´rie sur 4 branches paralle`les d’une
fac¸on syme´trique sur les deux panneaux radiatifs en vis-a`-vis des caloducs ;
• choix de l’aluminium comme mate´riau pour les condenseurs et les conduites ;
• tenue me´canique des condenseurs et des conduites a` haute pression dans la boucle ;
• surface apparente et masse minimales (re´duction de la probabilite´ d’impact des microme´te´orites
contre les condenseurs et les conduites et re´duction des couˆts du blindage et du transport du
satellite de la Terre vers l’orbite) ;
• choix du R245fa comme fluide frigorige`ne (bon compromis de performances thermohy-
drauliques, relativement basse pression de fonctionnement pour les expe´rimentations sur le
prototype, etc.) ;
• de´bit maximal du fluide frigorige`ne en re´gime nominal m˙max e´gal a` 0.082 kg.s−1 ;
• tempe´rature de la vapeur surchauffe´e a` la sortie du compresseur e´gale a` 95 ˚C pour une
pression de saturation de 9.8 bars correspondant a` une tempe´rature de saturation de 88 ˚C ;
• sous-refroidissement maximal a` la sortie des branches de condenseurs e´gal a` 8 ˚C.
V.2 Conception des condenseurs et des conduites
Comme cela a e´te´ mentionne´ dans le chapitre I, les transferts thermiques dans les tubes a` coins
vifs sont plus importants que ceux dans les tubes circulaires de meˆme diame`tre hydraulique. Cet
aspect est lie´ a` la tension superficielle qui provoque des zones de films liquides minces, re´sultant en
des transferts thermiques plus intenses. Par conse´quent, l’utilisation d’une ge´ome´trie a` coins vifs
des condenseurs dans la boucle HPS a e´te´ privile´gie´e. D’autre part, l’e´change thermique optimal
entre un caloduc et un condenseur consiste a` les mettre en vis-a`-vis et donc a` choisir une dimension
de la base du condenseur e´gale a` la largeur de l’ailette exte´rieure du caloduc. Par conse´quent, une
des trois dimensions du condenseur (i.e. sa largeur) a e´te´ fixe´e a` 30 mm, tandis que sa longueur et
sa hauteur ont e´te´ de´termine´es selon la puissance thermique nominale a` e´vacuer. La proce´dure de
de´termination de ces deux dimensions sera pre´sente´e plus tard dans ce chapitre.
Pour relier les diffe´rents condenseurs place´s en paralle`le sur les panneau radiatifs, nous avons
choisi des conduites de formes demi-circulaires (i.e. coudes de 180˚) et de sections circulaires, per-
mettant de re´duire au maximum les pertes de charges pour un diame`tre interne donne´. Ce diame`tre
interne a e´te´ de´termine´ a` l’aide de la meˆme proce´dure de conception des condenseurs qui sera
pre´sente´e plus loin dans ce chapitre.
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Pour re´sumer, la figure V.1.b montre un sche´ma repre´sentatif de l’installation des condenseurs et
des conduites sur un des deux panneaux radiatifs, sachant que l’installation sur le deuxie`me pan-
neau radiatif est exactement la meˆme.
V.2.1 Re´sistances thermiques
Dans ce paragraphe, nous identifions les diffe´rentes re´sistances thermiques mises en jeu entre
le fluide frigorige`ne et l’environnement.
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FIGURE V.2 – Sche´ma repre´sentatif des diffe´rents composants de l’ensemble du condenseur, du
radiateur et du panneau radiatif avec les coefficients de transfert thermique correspondants.
La figure V.2 montre un sche´ma repre´sentatif des diffe´rents composants de l’ensemble du conden-
seur, du radiateur et du panneau radiatif avec la de´nomination des coefficients de transfert ther-
mique adopte´e. Dans cette figure, hint repre´sente le coefficient d’e´change thermique interne entre
le fluide frigorige`ne et les parois internes du condenseur de´pendant de l’e´coulement du fluide fri-
gorige`ne (e.g. vitesse massique et titre massique en vapeur) et hailettes repre´sente le coefficient
de transfert thermique des ailettes me´talliques (i.e. baˆti, pieds inte´rieurs, base) du condenseur
de´pendant de la ge´ome´trie des condenseurs, comme cela sera montre´ ulte´rieurement. Les autres co-
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efficients de transfert thermique ont e´te´ fixe´s par Thales Alenia Space et leurs valeurs sont donne´es
dans la table V.1. A` noter que pour le panneau radiatif, la caracte´ristique du transfert thermique est
donne´e sous forme d’une conductance (e´gale a` 4.85 W.K−1).
de´nomination description h [W.m−2.K−1]
contact 1
interface entre le condenseur
5000
et la peau du radiateur
B de forme 1
e´paisseur entre l’interface condenseur-peau et les
5474
parois internes du caloduc (partie sous le condenseur)
e´vap,cal
interface entre les parois internes du caloduc et le
9844
fluide circulant a` l’interieur (partie sous le condenseur)
cond,cal
interface entre les parois internes du caloduc et le fluide
29531
circulant a` l’interieur (partie sous le panneau radiatif)
B de forme 2
e´paisseur entre l’interface condenseur-peau et les
20077
parois internes du caloduc (partie sous le panneau radiatif)
contact 2
interface entre le panneau radiatif
1500
et la peau du radiateur
PR e´paisseur du panneau radiatif 4.85 [W.K−1]
TABLE V.1 – Coefficients de transfert thermique des diffe´rents composants de l’ensemble du ra-
diateur et du panneau radiatif donne´s par Thales Alenia Space.
Rcond = 1/(hcond Lcond lcond ) 
Tsat 
RB de forme 1 = 1/(hB de forme 1 Lcond lcond ) Revap,cal = 1/(hevap,cal π Dcal,evap Lcond ) 
Rcond,cal = 1/(hcond,cal π Dcal,cond (Lcal – Lcond )) 
Rcontact 2 = 1/(hcontact 2 (Lcal – Lcond )Dcal,cond ) 
RB de forme 2 = 1/(hB de forme 2 (Lcal – Lcond )Dcal,cond ) 
Rcontact 1 = 1/(hcontact 1 Lcond lcond ) 
RPR 
Trad 
T1 
 T2 
T3 
 T4 
T5 
 T6 
T7 
FIGURE V.3 – Sche´ma repre´sentatif des re´sistances thermiques en se´rie de la figure V.2.
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Rcond (hint , Lcond, lcond ) RTAS (Lcond, lcond) 
Tsat Trad T1 
Φ (W.m-1) 
FIGURE V.4 – Sche´ma repre´sentant les re´sistances thermiques de la figure V.3 par une re´sistance
thermique lie´e au condenseur Rcond et une autre lie´e a` l’ensemble du radiateur et du panneau
radiatif donne´e par Thales Alenia Space RTAS .
La figure V.3 montre un sche´ma repre´sentatif des re´sistances thermiques en se´rie de la figure V.2.
Ces re´sistances thermiques sont situe´es entre la tempe´rature de saturation du fluide frigorige`ne Tsat
et la tempe´rature du panneau radiatif Trad. Un sche´ma e´quivalent est ensuite repre´sente´ sur la figure
V.4, regroupant toutes les re´sistances thermiques de la figure V.3 en deux re´sistances thermiques
line´iques globales : la re´sistance thermique line´ique globale du condenseur Rcond (qu’on cherchera
a` optimiser dans le paragraphe suivant) et la re´sistance thermique line´ique RTAS englobant toutes
les re´sistances thermiques de l’ensemble du radiateur et du panneau radiatif fixe´es par Thales Ale-
nia Space.
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FIGURE V.5 – E´volution de la re´sistance thermique de l’ensemble du radiateur et du panneau
radiatif donne´e par Thales Alenia Space RTAS en fonction de la longueur du condenseur.
Connaissant la largeur du condenseur (fixe´e a` 30 mm), l’e´volution de la re´sistance thermique
Chapitre V. Boucle HPS du projet MATRAS 188
RTAS a e´te´ de´termine´e en fonction de la longueur du condenseur (Fig. V.5). Nous constatons qu’a`
partir d’une longueur du condenseur e´gale a` 100 mm, cette re´sistance thermique ne devient que
le´ge`rement sensible a` la longueur du condenseur.
Pour de´terminer la re´sistance thermique globale du condenseur Rcond en fonction de sa ge´ome´trie
et du coefficient d’e´change thermique interne, une proce´dure spe´cifique base´e sur des simulations
nume´riques en 2D sur Comsol Multiphysics a e´te´ de´veloppe´e.
V.2.1.1 Simulations nume´riques en 2D
Pour re´aliser des simulations nume´riques en 2D sur Comsol Multiphysics, une proce´dure
spe´cifique a e´te´ suivie. La figure V.6 montre un sche´ma repre´sentatif d’une section du conden-
seur comportant les diffe´rentes dimensions mises en jeu. Nous de´signons par N le nombre de
canaux conside´re´ a` l’inte´rieur du condenseur, par lcond sa largeur fixe´e a` 30 mm (correspondant
a` la largeur de l’ailette externe du caloduc), par econt l’e´paisseur de son contour (i.e. ses parois
apparentes), par ebase l’e´paisseur de sa base, par epied l’e´paisseur de ses pieds internes, par Hint sa
hauteur interne (i.e. la hauteur des canaux) et par Htot sa hauteur totale. Plusieurs configurations
du condenseur ont e´te´ teste´es en variant a` chaque fois un des parame`tres mentionne´s ci-dessus. Les
dimensions correspondant a` chacune de ces configurations sont regroupe´es dans la table V.2.
econt econt 
 ebase 
econt 
lcond = 30 mm 
Hint Htot 
epied 
FIGURE V.6 – Sche´ma repre´sentatif d’une section du condenseur avec les diffe´rentes dimensions
mises en jeu lorsque N = 2.
Pour chacune des configurations, une condition d’adiabaticite´ des surfaces apparentes du conden-
seur a e´te´ conside´re´e et des simulations nume´riques ont e´te´ re´alise´es pour diffe´rentes valeurs du
coefficient d’e´change thermique interne hint (entre le fluide et les parois internes du condenseur) al-
lant de 50 a` 5000 W.m−2.K−1. Cette gamme englobe les coefficients d’e´change thermique internes
dans les zones de de´surchauffe de la vapeur, de changement de phase et de sous-refroidissement
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du liquide a` l’inte´rieur des condenseurs de la boucle diphasique HPS e´tudie´e dans ce chapitre.
L’e´tude se divise en deux parties. Dans un premier temps, l’objectif est de de´terminer la ge´ome´trie
du condenseur e´vacuant la plus grande densite´ line´ique de flux thermique φ(hint, lcond) lorsqu’il
est relie´ a` ce dispositif d’e´vacuation de la chaleur et ensuite de de´terminer la longueur totale du
condenseur ne´cessaire a` la boucle. Ainsi, pour chaque valeur impose´e du coefficient d’e´change
thermique interne, la simulation fournit une valeur de la densite´ line´ique (i.e. par unite´ de longueur
du condenseur) du flux thermique φ sortant de sa base.
config.
lcond N Htot Hint econt ebase epied
[mm] [-] [mm] [mm] [mm] [mm] [mm]
1 30 2 8 4 2 2 2
2 30 2 8 4 2 2 0.5
3 30 4 8 4 2 2 2
4 30 4 8 4 2 2 0.5
5 30 4 6.5 4 2 0.5 0.5
6 30 4 4.5 2 2 0.5 0.5
7 30 4 8.5 6 2 0.5 0.5
8 30 4 10.5 8 2 0.5 0.5
9 30 6 10.5 8 2 0.5 0.5
10 30 8 10.5 8 2 0.5 0.5
11 30 4 5.2 4 0.6 0.6 0.5
TABLE V.2 – Configurations des sections du condenseur e´tudie´es nume´riquement sur Comsol
Multiphysics du point de vue thermique.
Ainsi, pour une longueur donne´e du condenseur, la re´sistance thermique Rcond est de´termine´e a`
partir de la relation suivante :
Rcond(hint, Lcond, lcond) + RTAS(Lcond, lcond) =
Tsat − T rad
φ(hint, lcond)Lcond
(V.1)
ou` Tsat est la tempe´rature de saturation du fluide frigorige`ne et T rad est la tempe´rature moyenne
des panneaux radiatifs de´termine´e a` partir de la relation suivante :
T rad =
(
Φtot
εPRσSPR
+ T 4env
)1/4
(V.2)
ou` Φtot est la puissance thermique totale e´vacue´e par les condenseurs e´gale a` 13.7 kW , σ est la
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constante de Stefan-Boltzmann e´gale a` 5.67×10−8 W.m−2.K−4, Tenv est la tempe´rature de l’envi-
ronnement e´gale a` 217 K, εPR est l’e´missivite´ des panneaux radiatifs e´gale a` 0.84 et SPR est leur
surface totale e´gale a` 24 m2. Ainsi, une tempe´rature moyenne de radiation de 345 K (72 ˚C) est
obtenue. Finalement, le coefficient de transfert thermique global du condenseur hcond est de´termine´
en fonction du coefficient d’e´change thermique interne hint a` partir de la relation suivante :
hcond(hint) =
1
Rcond(hint, Lcond, lcond)Lcondlcond
(V.3)
Pour une longueur du condenseur e´gale a` 150 mm (choisie arbitrairement) et une largeur de 30
mm (fixe´e par Thales Alenia Space), les e´volutions de hcond en fonction de hint ont e´te´ de´termine´es
pour toutes les configurations pre´sente´es dans la table V.2. Les re´sultats sont reporte´s sur les figures
V.7 a` V.11.
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FIGURE V.7 – E´volutions du coefficient de transfert thermique en fonction du coefficient
d’e´change thermique interne pour deux condenseurs (a) a` deux canaux et (b) a` quatre canaux
avec deux e´paisseurs diffe´rentes de leurs pieds internes.
Les figures V.7a et V.7b montrent les e´volutions du coefficient de transfert thermique en fonction
du coefficient d’e´change thermique interne pour des condenseurs a` deux et a` quatre canaux, respec-
tivement, et pour deux e´paisseurs diffe´rentes des pieds a` l’inte´rieur de chacun de ces condenseurs.
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Nous constatons que le coefficient de transfert thermique est tre`s peu sensible a` l’e´paisseur des
pieds. En effet, l’augmentation de celle-ci entraıˆne une diminution de la re´sistance thermique du
condenseur, ce qui ame´liore les transferts thermiques entre le fluide frigorige`ne et l’environnement.
Cependant, comme la largeur du condenseur est toujours la meˆme, l’e´paississement des pieds en-
traıˆne une diminution de la surface interne (i.e. surface d’e´change thermique) du condenseur, ce qui
compense l’effet avantageux de l’e´paississement des pieds sur la re´sistance thermique du conden-
seur. Par conse´quent, le roˆle de l’e´paississement des pieds est mineur d’un point de vue thermique.
Il est de plus ne´faste du point de vue e´conomique, notamment en terme de couˆt de transport du
poids supple´mentaire de la Terre vers l’orbite.
La figure V.8 montre les e´volutions du coefficient de transfert thermique en fonction du coeffi-
cient d’e´change thermique interne pour deux e´paisseurs diffe´rentes de la base d’un condenseur a`
quatre canaux. Comme pour les pieds internes d’un condenseur, la variation de l’e´paisseur de sa
base n’aboutit a` aucune ame´lioration significative de son coefficient de transfert thermique. Par
conse´quent, la base du condenseur doit eˆtre la plus mince possible pour une raison e´conomique,
tout en tenant compte de sa tenue me´canique a` la pression mise en oeuvre dans la boucle HPS.
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FIGURE V.8 – E´volutions du coefficient de transfert thermique en fonction du coefficient
d’e´change thermique interne pour un condenseur a` quatre canaux avec deux e´paisseurs diffe´rentes
de sa base.
La figure V.9 montre les e´volutions du coefficient de transfert thermique en fonction du coefficient
d’e´change thermique interne pour quatre hauteurs internes diffe´rentes d’un condenseur a` quatre
canaux. Nous constatons qu’en augmentant la hauteur interne des canaux, le coefficient de trans-
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fert thermique du condenseur augmente. Cette augmentation est due a` la dominance de l’effet de
l’augmentation de la surface de condensation sur l’effet de l’augmentation de la re´sistance ther-
mique des parois. Cependant, une augmentation de la hauteur d’un certain facteur (e.g. 4 fois entre
les configurations 6 et 8) n’entraıˆne pas une augmentation du coefficient de transfert thermique du
condenseur du meˆme facteur. Par conse´quent, une augmentation exage´re´e de la hauteur interne des
canaux dans un condenseur apparait non-justifie´e sur le plan e´conomique.
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FIGURE V.9 – E´volutions du coefficient de transfert thermique en fonction du coefficient
d’e´change thermique interne pour des condenseurs a` quatre canaux avec quatre hauteurs internes
diffe´rentes.
La figure V.10 montre les e´volutions du coefficient de transfert thermique en fonction du coefficient
d’e´change thermique interne pour des condenseurs a` diffe´rents nombres de canaux. Nous consta-
tons qu’en augmentant le nombre des canaux (i.e. en ajoutant des pieds internes), le coefficient
de transfert thermique du condenseur augmente. En effet, l’augmentation du nombre de canaux
provoque une augmentation de la re´sistance thermique conductive des parois. Ne´anmoins, la sur-
face d’e´change thermique interne augmente significativement, ce qui explique l’augmentation du
coefficient de transfert thermique du condenseur.
Graˆce a` l’e´tude de l’influence des parame`tres mentionne´s ci-dessus sur le coefficient de transfert
thermique, et en prenant en conside´ration les contraintes e´conomiques, une ge´ome´trie du conden-
seur a e´te´ fixe´e. Ses dimensions finales (sauf sa longueur qui sera calcule´e graˆce a` un mode`le
de´crit plus loin dans ce chapitre) sont reporte´es dans la table V.2 sous le nom de configuration 11.
L’e´volution du coefficient de transfert thermique en fonction du coefficient d’e´change thermique
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interne correspondant a` cette configuration est reporte´e sur la figure V.11.
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FIGURE V.10 – E´volutions du coefficient de transfert thermique en fonction du coefficient
d’e´change thermique interne pour des condenseurs a` diffe´rents nombres de canaux.
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FIGURE V.11 – E´volution du coefficient de transfert thermique en fonction du coefficient
d’e´change thermique interne pour la ge´ome´trie finale du condenseur.
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V.2.2 Choix des corre´lations
Le dimensionnement des e´changeurs thermiques utilise´s dans les boucles diphasiques est sou-
vent base´ sur le “cas pire” de fonctionnement de ces boucles. En partant de cette ide´e pour le
dimensionnement des condenseurs de la boucle HPS, la vitesse massique du fluide frigorige`ne
en re´gime de fonctionnement nominal de cette boucle est autour de 300 kg.m−2.s−1. Pour cette
gamme de vitesse massique, les corre´lations de transferts thermiques et de pertes de charges dis-
ponibles dans la litte´rature sont nombreuses et de´pendent essentiellement du re´gime d’e´coulement
(cf. chapitre I).
V.2.2.1 Transferts thermiques
Les corre´lations de transferts thermiques utilise´es pour le dimensionnement des condenseurs
ont e´te´ choisies selon le type d’e´coulement comme suit :
• Pour les e´coulements monophasiques vapeur et liquide, les coefficients d’e´change thermique
entre le fluide et les parois internes des condenseurs sont calcule´s comme suit :
– Pour les e´coulements laminaires (Re ≤ 2000), le nombre de Nusselt est estime´ par :
Nu = 4 (V.4)
A` noter que cette valeur du nombre de Nusselt repre´sente la valeur moyenne des nombres
de Nusselt correspondant a` des e´coulements laminaires avec une tempe´rature de paroi
uniforme (Nu = 3.66) et une densite´ de flux thermique uniforme (Nu = 4.36), e´tant
donne´ qu’aucun de ces deux cas ne correspond aux conditions aux limites re´elles impose´es
aux condenseurs de la boucle HPS.
– Pour les e´coulements turbulents (Re > 2000), l’expression de Dittus-Bolter est utilise´e :
Nu = 0.023Re0.8Pr0.4 (V.5)
ou` Re et Pr sont les nombres de Reynolds et de Prandtl, respectivement, de´finis par :
Re =
GDh
μ
(V.6)
Pr =
μcp
k
(V.7)
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ou` Dh est le diame`tre hydraulique du condenseur et G, μ, cp et k sont la vitesse massique,
la viscosite´ dynamique, la capacite´ calorifique massique et la conductivite´ thermique du
fluide, respectivement.
• Pour les e´coulements diphasiques, parmi les corre´lations de transferts thermiques pre´sente´es
dans le chapitre I pour les tubes de diame`tres conventionnels, la corre´lation de Shah [97]
est choisie pour calculer les transferts thermiques dans les condenseurs. Le choix de cette
corre´lation est justifie´ par son de´veloppement base´ sur des larges gammes de diame`tre hy-
draulique des tubes et de vitesse massique des fluides.
Pour les conduites de forme demi-circulaire et les connecteurs avec les condenseurs, une condition
d’adiabaticite´ est conside´re´e.
V.2.2.2 Pertes de charges
Pour calculer les pertes de charges re´gulie`res dues aux e´coulements monophasiques et dipha-
siques dans les condenseurs, la corre´lation de Cavallini et al. [20] (de´taille´e dans le chapitre I)
a e´te´ utilise´e. Le choix de cette corre´lation est justifie´ par son de´veloppement base´ sur une large
gamme de donne´es expe´rimentales re´centes obtenues par diffe´rents chercheurs avec des incerti-
tudes re´duites.
Pour les coudes a` 180˚ reliant les condenseurs entre eux (Fig. V.12), les pertes de charges sont
calcule´es selon le type de l’e´coulement :
θ = 180° 
r = 50 mm 
D = 8 mm 
FIGURE V.12 – Sche´ma repre´sentatif d’une conduite demi-circulaire avec ses dimensions.
• pour les e´coulements monophasiques vapeur et liquide, les pertes de charges re´gulie`res et
singulie`res sont calcule´es comme suit :
ΔPtot = ξtot
G2
2ρ
(V.8)
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ou` ξtot est le coefficient de pertes de charges totales de´fini par :
ξtot = ξreg + ξsing (V.9)
Le coefficient de pertes de charges re´gulie`res ξreg est de´fini dans I.E. Idel’cik [53] pour ce
type de coudes par :
ξreg = 0.0175λ
( r
D
)
θ (V.10)
ou` r, D et θ sont le rayon de courbure, le diame`tre et l’angle des conduites, respectivement
(Fig. V.12), et λ est le coefficient de pertes de charges re´gulie`res de l’unite´ de longueur
relative de la conduite :
– pour 50 < Re
(
D
2r
)
< 600 :
λ =
20
Re0.65
(
D
2r
)0.175
(V.11)
– pour 600 < Re
(
D
2r
)
< 1400 :
λ =
10.4
Re0.55
(
D
2r
)0.225
(V.12)
– pour 1400 < Re
(
D
2r
)
< 5000 :
λ =
5
Re0.45
(
D
2r
)0.275
(V.13)
Le coefficient de pertes de charges singulie`res ξsing est de´fini dans I.E. Idel’cik [53] par :
ξsing = K1K2K3 (V.14)
ou` K1, K2 et K3 sont trois parame`tres de´finis par :
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K1 = 0.7 + 0.35
(
θ
90
)
pour θ ≥ 100˚ (V.15)
K2 = 0.21
( r
D
)− 1
2
pour
r
D
> 1 (V.16)
K3 = 1 pour une section circulaire (V.17)
• pour les e´coulements diphasiques, le gradient de pression est calcule´ en utilisant la corre´lation
de Mu¨ller-Steinhagen et Heck [77] :
(
dP
dz
)
reg
= K(1− x) 1C + B xC (V.18)
avec :
C = 3 (V.19)
K = A + 2(B − A) (V.20)
ou` x est le titre massique en vapeur etA etB sont les gradients de pertes de charges re´gulie`res
pour les e´coulements monophasiques liquide et vapeur, respectivement, de´finis par :
A =
(
dP
dz
)
l
= ξl
G2
2ρlDh
(V.21)
B =
(
dP
dz
)
v
= ξv
G2
2ρvDh
(V.22)
ou` ξl et ξv sont les coefficients de pertes de charges re´gulie`res des phases liquide et vapeur,
respectivement, de´finis par :
ξl =
64
Rel
, ξv =
64
Rev
pour Rel, Rev ≤ 1187 (V.23)
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ξl =
0.3164
Re0.25l
, ξv =
0.3164
Re0.25v
pour Rel, Rev > 1187 (V.24)
ou` Rel et Rev sont les nombres de Reynolds des phases liquide et vapeur s’e´coulant seule
dans le tube, respectivement. Par ailleurs, le gradient de pression lie´ aux pertes de charges
singulie`res est calcule´ par la corre´lation de Padilla et al. [86] :
(
dP
dz
)
sing
= a
(
ρvj
2
v
r
)(
j2l
r
)b
= a
(
ρvj
2
vj
2b
l
r1+b
)
(V.25)
avec :
a = 0.047 (V.26)
b =
1
3
(V.27)
ou` jv et jl sont les vitesses superficielles des phases vapeur et liquide de´finies par :
jv =
Gx
ρv
(V.28)
jl =
G(1− x)
ρl
(V.29)
Les pertes de charges singulie`res dans les connecteurs sont dues au passage du fluide de la sec-
tion circulaire de la conduite de diame`tre interne 8 mm a` la section rectangulaire du conden-
seur de diame`tre hydraulique 7.06 mm (i.e. re´tre´cissement) et puis du condenseur a` la conduite
(i.e. e´largissement). En supposant que la section du condenseur est circulaire de diame`tre interne
e´gal au diame`tre hydraulique de la section rectangulaire (Fig. V.13), les pertes de charges dues au
re´tre´cissement peuvent eˆtre e´value´es par la relation suivante :
ΔPretrec = ξretrec
G2max
2ρ
(V.30)
ou` Gmax est la vitesse massique maximale du fluide correspondant a` la section de passage la plus
petite (i.e. section du condenseur) et ξretrec est le coefficient de pertes de charges correspondant au
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re´tre´cissement entre deux sections circulaires et de´fini dans I.E. Idel’cik [53] par :
ξretrec =
⎛
⎜⎝ 1
0.59 + 0.41
(
A1
A0
)3 − 1
⎞
⎟⎠
2
(V.31)
ou` A1 et A0 repre´sentent les sections hydrauliques du condenseur et de la conduite d’entre´e, res-
pectivement. En outre, les pertes de charges dues a` l’e´largissement sont calcule´es par la relation
suivante :
ΔPelarg = ξelarg
G2max
2ρ
(V.32)
ou` ξelarg est le coefficient de pertes de charges correspondant a` l’e´largissement entre deux sections
circulaires et de´fini dans I.E. Idel’cik [53] par :
ξelarg = 1− A1
A2
(V.33)
ou` A2 repre´sente la section hydraulique de la conduite de sortie.
D1 = 7.06 mm 
sens de l’écoulement 
condenseur 
conduite conduite 
D0 = 8 mm D2 = 8 mm 
FIGURE V.13 – Sche´ma repre´sentatif des connexions entre le condenseur et les conduites en entre´e
et en sortie.
En e´coulement diphasique, la densite´ du fluide utilise´e dans les e´quations V.30 et V.32 correspond
a` la densite´ e´quivalente du me´lange des deux phases vapeur et liquide. Sa de´termination ne´cessite
alors la connaissance du taux de vide qui est une fonction de la vitesse de glissement entre les deux
phases. Cette vitesse est tre`s difficile a` estimer dans la configuration conside´re´e. Par conse´quent,
nous choisirons la densite´ minimale (i.e. celle de la vapeur) pour avoir une estimation de ces pertes
de charges dans le cas pire.
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V.2.3 Codage
Apre`s avoir se´lectionne´ la ge´ome´trie du condenseur, un code de calcul a e´te´ de´veloppe´ pour
de´terminer la longueur des condenseurs ne´cessaire pour e´vacuer la puissance thermique nominale
du satellite. En raison de la similitude des quatre branches de condenseurs, le calcul se fait unique-
ment sur l’une d’elle. Dans ce paragraphe, nous commenc¸ons par pre´senter les grandeurs d’entre´e
du code. Nous aborderons ensuite son algorithme, pour finir par pre´senter ses grandeurs de sortie.
V.2.3.1 Grandeurs d’entre´e
Avant de lancer le calcul de la longueur des condenseurs, les grandeurs d’entre´e suivantes
doivent eˆtre rentre´es dans le code :
• puissance thermique nominale (ou de consigne) Φ a` e´vacuer e´gale a` 13.7 kW ;
• e´cart maximal entre la puissance thermique calcule´e par le code pour une longueur donne´e
du condenseur et la puissance thermique de consigne ΔΦ e´gal a` 50 W ;
• surface totale des panneaux radiatifs SPR e´gale a` 24 m2 ;
• e´missivite´ des panneaux radiatifs εPR e´gale a` 0.84 ;
• tempe´rature environnementale Tenv e´gale a` 217 K ;
• tempe´rature de surchauffe de la vapeur en entre´e de la branche de condenseurs Tcond,e e´gale
a` 95 ˚C (suppose´e e´gale a` sa tempe´rature en sortie du compresseur) ;
• tempe´rature de saturation du fluide frigorige`ne Tsat e´gale a` 88 ˚C correspondant a` une pres-
sion en entre´e de la branche de condenseurs Pcond,e e´gale a` 9.8 bars (suppose´e e´gale a` la
pression en sortie du compresseur) ;
• nombre de condenseurs dans une branche N e´gal a` 50 ;
• longueur initiale du condenseur Lcond (choisie arbitrairement) e´gale a` 150 mm ;
• variation de la longueur du condenseur entre deux simulations successives ΔLcond e´gale a` 5
mm ;
• de´bit nominal du fluide frigorige`ne m˙max e´gal a` 0.082 kg.s−1 ;
• profils des proprie´te´s thermophysiques des phases vapeur et liquide du fluide frigorige`ne en
fonction de sa tempe´rature ;
• corre´lations de transferts thermiques et de pertes de charges pre´sente´es ci-dessus ;
• profil du coefficient de transfert thermique du condenseur hcond en fonction du coefficient
d’e´change thermique interne hint correspondant a` la configuration 11 (Fig. V.11) ;
• profil de la re´sistance thermique RTAS en fonction de la longueur du condenseur ;
• diame`tre interne des conduites circulaires D e´gal a` 8 mm.
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V.2.3.2 Algorithme
L’algorithme global du code de´veloppe´ pour le calcul de la longueur optimale des condenseurs
est pre´sente´ en quatre sous-algorithmes (Figs V.14 a` V.17), correspondant a` quatre parties princi-
pales du calcul : la de´surchauffe, la condensation, le sous-refroidissement et la convergence vers
la longueur optimale du condenseur. Dans ce paragraphe, chacun de ces sous-algorithmes sera
de´taille´ et repre´sente´ sur une figure sous forme d’un organigramme.
De´surchauffe
En partant du premier condenseur avec les grandeurs d’entre´e de´finies ci-dessus, la tempe´rature
de la vapeur en entre´e du condenseur est compare´e a` la tempe´rature de saturation correspondant a` sa
pression (Fig. V.14). Si la tempe´rature de la vapeur est plus importante, les corre´lations de transferts
thermiques V.4 et V.5 correspondant aux e´coulements monophasiques sont utilise´es pour calculer
le coefficient d’e´change thermique interne entre la vapeur et les parois internes du condenseur.
Ainsi, la re´sistance thermique globale de l’ensemble du condenseur, du radiateur et du panneau
radiatif est de´termine´e, permettant de calculer la puissance thermique e´vacue´e par le condenseur
ainsi que la tempe´rature de radiation de la zone du panneau radiatif concerne´e. En appliquant le bi-
lan d’e´nergie sur le condenseur, la tempe´rature de la vapeur en sortie du condenseur (i.e. en entre´e
du coude) est de´termine´e.
En paralle`le du calcul thermique, un calcul des pertes de charges re´gulie`res est re´alise´ en uti-
lisant la corre´lation de Cavallini et al. [20]. La pression du fluide en sortie du condenseur est
ainsi de´termine´e. La tempe´rature de la vapeur en sortie du condenseur est ensuite compare´e a` la
tempe´rature de saturation du fluide correspondant a` cette pression. Si la tempe´rature de la vapeur
est plus importante, l’e´coulement est toujours monophasique vapeur. Les pertes de charges totales
(i.e. re´gulie`res et singulie`res) dans le premier connecteur entre la sortie du condenseur et le coude
(i.e. au niveau de l’e´largissement), dans le coude lui-meˆme et dans le deuxie`me connecteur entre la
conduite et le condenseur suivant (i.e. au niveau du re´tre´cissement) sont alors calcule´es en utilisant
les e´quations V.32, V.8 et V.30 (apre`s avoir de´terminer les proprie´te´s thermophysiques de la va-
peur correspondant a` sa tempe´rature en entre´e de chacun de ces trois composants), respectivement.
Puisque les connecteurs et la conduite sont isole´es, aucun transfert thermique n’a lieu entre le fluide
et l’environnement. Cependant, la chute de pression dans ces composants provoque une chute de
tempe´rature de la vapeur. Ainsi, la tempe´rature de la vapeur en sortie de chacun de ces trois com-
posants est de´termine´e en utilisant l’e´quation de la de´tente adiabatique re´versible. Ensuite, une
comparaison est faite entre la tempe´rature de la vapeur a` la sortie du deuxie`me connecteur et la
tempe´rature de saturation correspondant a` sa pression. Si la tempe´rature de la vapeur est plus im-
Chapitre V. Boucle HPS du projet MATRAS 202
portante, la meˆme proce´dure est applique´e sur le condenseur suivant. Lorsque la tempe´rature de
la vapeur atteint la tempe´rature de saturation du fluide, un autre algorithme correspondant a` la
condensation du fluide est utilise´.
Il est a` noter que si la condensation commence dans la premie`re moitie´ du condenseur, ce dernier
n’est pas pris en compte dans la zone de de´surchauffe de la vapeur et il est conside´re´ comme le
premier condenseur de la zone de condensation. Sinon, il est conside´re´ comme le dernier conden-
seur de la zone de de´surchauffe de la vapeur et la condensation commence a` partir du condenseur
suivant.
Condensation
En entre´e du premier condenseur de la zone de condensation, le titre massique en vapeur du
fluide est e´gal a` 1. Le coefficient d’e´change thermique interne dans le condenseur est calcule´
graˆce a` la corre´lation de Shah [97]. Ainsi, la puissance thermique e´vacue´e par le condenseur et
la tempe´rature de la zone du panneau radiatif concerne´e sont calcule´es (Fig. V.15).
Comme dans la zone de de´surchauffe de la vapeur, les pertes de charges re´gulie`res dans le conden-
seur sont calcule´es graˆce a` la corre´lation de Cavallini et al. [20]. Ainsi, le titre massique en vapeur
en sortie du condenseur est calcule´ en appliquant le bilan d’e´nergie et en prenant en compte la
variation d’e´nergie interne du fluide due aux pertes de pression dans le condenseur. Si ce titre est
supe´rieur a` ze´ro, les pertes de charges totales sont calcule´es dans les connecteurs en utilisant les
e´quations V.32 et V.30 et dans le coude en utilisant les corre´lations V.18 de Mu¨ller-Steinhagen
& Heck [77] et V.25 de Padilla et al. [86]. Les connecteurs et la conduite e´tant isole´es, le titre
massique en vapeur reste quasiment le meˆme en sortie de la conduite car la chute de tempe´rature
due a` la chute de pression dans la conduite est ne´gligeable. La meˆme proce´dure est re´alise´e pour
les autres condenseurs tant que le titre massique en vapeur est non nul. Finalement, si la valeur du
titre atteint ze´ro avant la fin de la branche, la partie du sous-refroidissement commence a` partir du
condenseur suivant.
Sous-refroidissement
Pour la zone de sous-refroidissement du liquide, la meˆme proce´dure de calcul du flux ther-
mique et des pertes de charges que la zone de de´surchauffe de la vapeur est conside´re´e jusqu’au
dernier condenseur de la branche (Fig. V.16).
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n=1 
∆T1(n) = Tcond,e(n) – Tsat(Pcond,e(n)) 
∆T1(n) > 0 
Non Oui 
Nuv(n) = 4  si Rev(n) < 2000 
Nuv(n) = 0.023Rev0.8(n)Prv0.4(n) si Rev(n) > 2000 
 hint(n) 
Rcond(n) = fct(hint(n)) 
Rtot(n) = Rcond(n) + RTAS 
         Φ(n) = εPRσSPR(Trad4(n) – Tenv4)/(4N) =    
          (Tsat – Trad(n))/Rtot(n)  Φ(n) et Trad(n) 
Φ(n) = mcpv∆Tcond(n)  Tcond,s(n) 
(Cavallini)  ∆Pcond(n) = Pcond,e(n) – Pcond,s(n)  Pcond,s(n) 
∆T2(n) = Tcond,s(n) – Tsat(Pcond,s(n)) 
∆T2(n)  > 0 
(I.E. Idel'cik)  ∆Pcdt(n) = Pcdt,e(n) – Pcdt,s(n)  Pcdt,s(n) 
Tcdt,s(n)/Tcdt,e(n)= (Pcdt,e(n)/Pcdt,s(n))(1-ϒ)/ϒ  Tcdt,s(n) 
Tconn1,e(n) = Tcond,s(n) & Pconn1,e(n) = Pcond,s(n)   
Propriétés thermophysiques 
de la vapeur à Tcond,e(n) 
n = n + 1 
Tcond,e(n+1) = Tconn2,s(n) & Pcond,e(n+1) = Pconn2,s(n)   
Oui 
Non Oui 
A 
D 
Grandeurs 
d’entrée 
Tcdt,e(n) = Tconn1,s(n) & Pcdt,e(n) = Pconn1,s(n)  
Propriétés thermophysiques de la vapeur à Tcdt,e(n)  
 (I.E. Idel'cik)  ∆Pconn1(n) = Pconn1,e(n) – Pconn1,s(n)  Pconn1,s(n) 
 (I.E. Idel'cik)  ∆Pconn2(n) = Pconn2,e(n) – Pconn2,s(n)  Pconn2,s(n) 
Tconn1,s(n)/Tconn1,e(n)= (Pconn1,e(n)/Pconn1,s(n))(1-ϒ)/ϒ  Tconn1,s(n) 
Tconn2,e(n) = Tcdt,s(n) & Pconn2,e(n) = Pcdt,s(n)  
Propriétés thermophysiques de la vapeur à Tconn2,e(n)  
Tconn2,s(n)/Tconn2,e(n)= (Pconn2,e(n)/Pconn2,s(n))(1-ϒ)/ϒ  Tconn2,s(n) 
FIGURE V.14 – Algorithme pour la zone de de´surchauffe de la vapeur.
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A 
Propriétés thermophysiques du fluide à Tcond,e(n) 
Nul(n) = 0.023Rel0.8(n)Prl0.4(n) si Rel(n) > 350 
f = (1 – xcond,e(n))0.8 + 3.8x0.76(1 – xcond,e(n))0.04/Prl0.38(n) 
(Shah) 
Nudiph(n) = f Nul(n)  hint(n) 
Rcond(n) = f(hint(n)) (Comsol) 
Rtot(n) = Rcond(n) + RTAS 
Φ(n) = εPRσSPR(Trad4(n) – Tenv4)/(4N) 
= (Tsat – Trad(n))/Rtot(n)  Φ(n) et Trad(n) 
xcond,e(n) = 1 
(Cavallini)  ∆Pcond(n) = Pcond,e(n) – Pcond,s(n)  Pcond,s(n) 
 Tcond,s(n) = Tsat(Pcond,s(n)) 
Propriétés thermophysiques du fluide à Tcond,s(n) 
xcond,s(n) = fct(Φ, xcond,e(n), ∆Pcond(n), propriétés 
thermophysiques à Tcond,e(n) et Tcond,s(n)) 
xcond,s(n) > 0 
n = n + 1 
n < N +1 
Oui 
Oui Non 
Non 
(Müller-Steinhagen & Padilla)  ∆Pcdt(n) = Pcdt,e(n) – Pcdt,s(n)  Pcdt,s(n)  Tcdt,s(n) Tsat(Pcdt,s(n)) 
Pcond,e(n+1) = Pconn2,s(n)  & Tcond,e(n+1) = Tconn2,s(n+1) 
xcond,e(n+1) = xcond,s(n) 
B 
Tcond,e(n) = Tsat(Pcond,e(n))   
C 
Tconn1,e(n) = Tcond,s(n) & Pconn1,e(n) = Pcond,s(n)   
(I.E. Idel'cik)  ∆Pconn1(n) = Pconn1,e(n) – Pconn1,s(n)  Pconn1,s(n)  Tconn1,s(n) = Tsat(Pconn1,s(n)) 
Tcdt,e(n) = Tconn1,s(n) & Pcdt,e(n) = Pconn1,s(n)  
Propriétés thermophysiques du fluide à Tcdt,e(n)  
Tconn2,e(n) = Tcdt,s(n) & Pconn2,e(n) = Pcdt,s(n)  
Propriétés thermophysiques du fluide à Tconn2,e(n)  
(I.E. Idel'cik)  ∆Pconn2(n) = Pconn2,e(n) – Pconn2,s(n)  Pconn2,s(n)  Tconn2,s(n) = Tsat(Pconn2,s(n)) 
FIGURE V.15 – Algorithme pour la zone de condensation.
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B 
Tcond,e(n) = Tsat(Pcond,e(n))   
Propriétés thermophysiques du fluide à Tcond,e(n) 
Nul(n) = 4 si Rel(n) < 2000 
Nul(n) = 0.023Rel0.8(n)Prl0.4(n) si Rel(n) > 2000 
 hint(n) 
Rcond(n) = f(hint(n)) (Comsol) 
Rtot(n) = Rcond(n) + RTAS 
Φ(n) = εPRσSPR(Trad4(n) – Tenv4)/(4N) = 
(Tsat – Trad(n))/Rtot(n)  Φ(n) et Trad(n) 
Φ(n) = mcpl∆Tcond(n)  Tcond,s(n) 
(Cavallini)  ∆Pcond(n) = Pcond,e(n) – Pcond,s(n)  Pcond,s(n) 
n = n + 1 n < N +1 
Oui 
Non 
C 
(I.E. Idel'cik)  ∆Pcdt(n) = Pcdt,e(n) – Pcdt,s(n)  Pcdt,s(n) 
Tconn1,e(n) = Tcond,s(n) & Pconn1,e(n) = Pcond,s(n)   
Propriétés thermophysiques du liquide à Tconn1,e(n)  
Tcdt,e(n) = Tconn1,e(n) & Pcdt,e(n) = Pconn1,s(n)  
 (I.E. Idel'cik)  ∆Pconn1(n) = Pconn1,e(n) – Pconn1,s(n)  Pconn1,s(n) 
Tcond,e(n+1) = Tconn2,e(n) & Pcond,e(n+1) = Pconn2,s(n)   
Tconn2,e(n) = Tcdt,e(n) & Pconn2,e(n) = Pcdt,s(n)  
 (I.E. Idel'cik)  ∆Pconn2(n) = Pconn2,e(n) – Pconn2,s(n)  Pconn2,s(n) 
FIGURE V.16 – Algorithme pour la zone de sous-refroidissement du liquide.
Chapitre V. Boucle HPS du projet MATRAS 206
C 
|Écart flux| < ΔΦ 
  Φ branche = ΣΦ(n) avec n = 1:N 
Φ = 4Φbranche  
Écart flux = Φ – Φconsigne 
Fin 
Oui 
Écart flux  < –ΔΦ 
Oui 
Lcond = Lcond + ΔLcond  Lcond = Lcond – ΔLcond  
Non 
Non 
D 
FIGURE V.17 – Algorithme pour la convergence vers la longueur optimale du condenseur.
Convergence vers la longueur optimale
Une fois le calcul termine´, la puissance thermique totale des condenseurs des quatre branches
est compare´e a` la puissance thermique de consigne du satellite (Fig. V.17). Si la valeur obtenue est
infe´rieure ou supe´rieure a` la valeur de consigne de plus de ± 50 W , la longueur des condenseurs
est augmente´e ou diminue´e automatiquement de 5 mm et le meˆme calcul est refait pour la totalite´
de la branche. A` la fin du calcul, la longueur des condenseurs ne´cessaire pour e´vacuer la puissance
thermique nominale du satellite est obtenue.
V.2.3.3 Grandeurs de sortie
Une fois le calcul termine´, les valeurs des grandeurs calcule´es sont sauvegarde´es afin de de´terminer
leurs e´volutions dans les diffe´rents condenseurs et conduites de chacune des quatre branches. Ces
grandeurs sont :
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• la longueur optimale des condenseurs Lcond correspondant a` la puissance thermique nomi-
nale du satellite (en m) ;
• le coefficient d’e´change thermique interne hint(n) dans chaque condenseur (enW.m−2.K−1) ;
• le flux de chaleur Φcond(n) e´vacue´ par chaque condenseur (en W ) ;
• les tempe´ratures en entre´e Tcond,e(n) et en sortie Tcond,s(n) de chaque condenseur (en ˚C) ;
• les titres massiques en vapeur en entre´e xcond,e(n) et en sortie xcond,s(n) de chaque conden-
seur ;
• les pertes de charges dans chaque condenseur ΔPcond(n) et chaque conduite ΔPcdt(n) (en
Pa) ;
• la tempe´rature de radiation Trad(n) en vis-a`-vis de chaque condenseur (en ˚C).
• Les masses totales des condenseurs mtot,cond et des conduites mtot,cdt (en kg) ;
• Les surfaces totales apparentes des condenseurs Stot,cond et des conduites Stot,cdt (en m2) ;
V.2.4 Re´sultats et discussion
Comme mentionne´ pre´ce´demment, la configuration 11 a e´te´ choisie parmi toutes les confi-
gurations du tableau V.2. La longueur optimale des condenseurs calcule´e correspondant a` cette
configuration est de 230 mm. Dans ce paragraphe, nous montrons les e´volutions des grandeurs
principales (Figs. V.18 a` V.23) correspondant a` cette configuration des condenseurs et calcule´es
par le code de´veloppe´ pour une branche de la boucle HPS.
Les figures V.18 et V.19 montrent les e´volutions de la tempe´rature et de la pression du fluide fri-
gorige`ne en fonction du nume´ro du condenseur, respectivement. La de´surchauffe de la vapeur et le
sous-refroidissement du liquide sont de 7 et 8 ˚C, respectivement, effectue´s dans six condenseurs
sur cinquante, ce qui montre que la puissance thermique de´gage´e sous forme de chaleur sensible
est ne´gligeable devant celle de´gage´e sous forme de chaleur latente dans chaque branche. Les pertes
de pression du fluide frigorige`ne dans les diffe´rents composants de la branche sont relativement
faibles, correspondant a` une diminution de la tempe´rature de saturation du fluide de moins de 2 ˚C
dans toute la zone de condensation.
La figure V.20 repre´sente l’e´volution du coefficient d’e´change thermique interne en fonction du
nume´ro du condenseur. Cette courbe montre que dans les parties monophasiques, les coefficients
d’e´change thermique internes sont faibles en comparaison avec ceux obtenus dans la zone de
condensation du fluide frigorige`ne. De plus, le coefficient d’e´change thermique interne est maxi-
mal au de´but de la zone de condensation et diminue progressivement selon le sens de l’e´coulement
du fluide frigorige`ne. En effet, au de´but de la zone de condensation, le taux de vide est e´leve´. En
raison de l’absence des effets de gravite´ et de la pre´sence des coins, des films liquides minces et
syme´triques s’e´talent sur les parois internes du condenseur, il en re´sulte un coefficient d’e´change
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thermique interne moyen important, entraıˆnant une densite´ surfacique du flux thermique e´vacue´
relativement e´leve´e. Par conse´quent, une tempe´rature de radiation importante est obtenue (Fig.
V.21). Au fur et a` mesure que le fluide frigorige`ne se condense, les films liquides deviennent plus
e´pais et le coefficient d’e´change thermique interne moyen diminue, provoquant une diminution de
la densite´ surfacique du flux thermique e´vacue´ et par conse´quent une diminution de la tempe´rature
de radiation.
Finalement, les figures V.22 et V.23 montrent les e´volutions des pertes de charges dans les conden-
seurs et les conduites d’une branche de la boucle HPS, respectivement. Dans les premiers conden-
seurs et conduites, les pertes de charges augmentent. Au dela` d’un certain nume´ro (8 ou 9), les
pertes de charges diminuent progressivement pour finir par des faibles valeurs quasiment constantes
dans la partie monophasique liquide. De plus, pour un nume´ro de condenseur et de conduite donne´,
les pertes de charges dans la conduite sont plus importantes a` cause de sa courbure. Ces pertes de
charges dans la conduite restent cependant du meˆme ordre de grandeur que celles dans le conden-
seur.
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FIGURE V.18 – E´volution de la tempe´rature du R245fa en fonction du nume´ro du condenseur dans
une branche de la boucle HPS.
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FIGURE V.19 – E´volution de la pression du R245fa en fonction du nume´ro du condenseur dans
une branche de la boucle HPS.
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FIGURE V.20 – E´volution du coefficient d’e´change thermique interne en fonction du nume´ro du
condenseur dans une branche de la boucle HPS.
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FIGURE V.21 – E´volution de la tempe´rature de radiation en fonction de la position longitudinale
sur les panneaux radiatifs du satellite.
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FIGURE V.22 – E´volution des pertes de charges dans les condenseurs en fonction de leurs nume´ros
dans une branche de la boucle HPS.
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FIGURE V.23 – E´volution des pertes de charges dans les conduites en fonction de leurs nume´ros
dans une branche de la boucle HPS.
V.3 Prototype
Dans cette partie du chapitre, nous pre´sentons les de´veloppements expe´rimentaux re´alise´s a`
l’institut PPRIME de Poitiers d’un prototype de la boucle de refroidissement HPS adapte´ a` l’en-
vironnement spatial d’un satellite. Ce prototype est destine´ a` e´vacuer efficacement la chaleur dis-
sipe´e par des composants e´lectroniques dans un satellite, tout en prenant en compte le cahier des
charges pre´sente´ pre´ce´demment. Les quatre e´tapes principales de la mise en oeuvre du banc d’essai
pre´sente´es dans les paragraphes suivants sont : le montage, l’instrumentation, la phase de re´glages
et les essais pre´liminaires de fonctionnement.
V.3.1 Montage
Dans ce paragraphe, les diffe´rents composants ainsi que leur inte´gration au sein du banc d’essai
sont pre´sente´s, tout en portant une attention particulie`re aux condenseurs qui ont e´te´ conc¸us dans
la premie`re partie de ce chapitre. Un sche´ma repre´sentatif et une photographie (sans isolation
thermique) du prototype HPS sont observables sur les figures V.24 et V.25, respectivement. Le
prototype pre´sente les caracte´ristiques d’une machine frigorifique classique a` ceci pre`s que trois
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e´vaporateurs ainsi que quatre blocs condenseurs sont dispose´s en paralle`le dans ce syste`me.
FIGURE V.24 – Sche´ma repre´sentatif du prototype HPS.
V.3.1.1 E´vaporateurs
Les trois e´vaporateurs 1 a` 3 sont constitue´s de serpentins de profile´s en aluminium maintenus
entre un support et des plaques dites “imitateurs”, sur lesquelles viennent se coller des e´le´ments
chauffants e´quivalents aux composants e´lectroniques re´ellement monte´s sur le satellite. Chacun
des e´vaporateurs 1 et 2 pre´sente une longueur de 54 m de profile´ pour une longueur totale incluant
les coudes de 58 m, permettant de re´cupe´rer des puissances thermiques nominales de 3549 et
3531 W , respectivement. L’e´vaporateur 3 quant a` lui pre´sente une longueur de profile´ de 44 m
pour une longueur totale incluant les coudes de 49.5 m, permettant de re´cupe´rer une puissance
thermique nominale de 2367 W . Une photographie des e´vaporateurs 1 et 2 avec leurs composants
Chapitre V. Boucle HPS du projet MATRAS 213
(support, profile´s, imitateurs, films chauffants, etc.) est observable sur la figure V.26. Deux sections
de profile´s diffe´rentes sont utilise´es dans ces trois e´vaporateurs : une section rectangulaire et une
section circulaire (Fig. V.27).
FIGURE V.25 – Photographie du prototype HPS.
Imitateurs 
Profilés 
Films 
chauffants 
Support 
FIGURE V.26 – Photographie des e´vaporateurs 1 et 2 du prototype HPS.
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Profilé des 
évaporateurs 
1 et 2 
Profilé de 
l’évaporateur 3 
Profilé des 
4 blocs 
condenseurs 
FIGURE V.27 – Vue en coupe des profile´s des e´vaporateurs et des condenseurs du prototype HPS.
V.3.1.2 Compresseur
Un compresseur volume´trique de marque “Danfoss VSH088” et de type “SCROLL” a e´te´
choisi. Ce compresseur de poids 50 kg pre´sente une cylindre´e de 89 cm3 adapte´e au besoin de
la boucle et est compatible avec le R245fa. Sa plage de vitesse de rotation comprise entre 1800 et
5400 tr.min−1 est controˆle´e par un variateur de fre´quence (Fig. V.28).
Compresseur 
lubrifié 
Variateur de 
fréquence 
FIGURE V.28 – Photographie du compresseur avec son variateur de fre´quence du prototype HPS.
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V.3.1.3 Condenseurs
Dans la premie`re partie de ce chapitre, les condenseurs ont e´te´ conc¸us et les dimensions de leur
profile´ ont e´te´ de´termine´es nume´riquement. Les dimensions re´elles de ce profile´ (Fig. V.27) apre`s
sa fabrication par le KhAI (Kharkiv Aviation Institute, Ukraine) sont reporte´es dans le tableau de
la figure V.29. La zone de condensation dans le prototype est constitue´e de 4 blocs condenseurs
monte´s en paralle`le, compose´ chacun de 50 profile´s en se´rie relie´s entre eux par des coudes et
d’un vase d’expansion monte´ a` sa sortie (Fig. V.30). Le roˆle du vase d’expansion est d’e´viter une
augmentation brutale de la pression dans le bloc condenseur, ce qui peut provoquer un endomma-
gement du circuit. De plus, la pre´sence d’un tel vase d’expansion permet d’amortir les variations
de pression non de´sire´es.
FIGURE V.29 – Dimensions re´elles du profile´ des condenseurs apre`s sa fabrication mesure´es par
KhAI.
Vase d’expansion 
Condenseurs 
FIGURE V.30 – Sche´ma repre´sentatif d’un bloc condenseurs du prototype HPS.
Les conditions de fonctionnement de la boucle de refroidissement HPS sur le satellite (i.e. dans
le vide et a` une tempe´rature d’environnement moyenne tre`s basse de 217 K) e´tant difficilement
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reproductibles au sol, un circuit secondaire est dispose´ en sandwich entre les condenseurs de deux
blocs diffe´rents (Fig. V.31). Deux circuits secondaires sont ainsi ne´cessaires pour e´vacuer la puis-
sance thermique totale des 4 blocs condenseurs. Leur sche´ma de principe est pre´sente´ sur la figure
V.32. De l’eau glycole´e (80 % d’eau de´mine´ralise´e et 20 % d’e´thyle`ne glycol) circule dans le cir-
cuit secondaire graˆce a` une pompe de marque “Grundfos TP32-380/2” controˆle´e par un variateur
de fre´quence. Le sens de parcours de l’eau glycole´e dans le circuit secondaire et celui du R245fa
dans le circuit primaire du prototype sont oppose´s (i.e. e´changeurs a` contre-courant). La gamme
du de´bit volumique de l’eau glycole´e est comprise entre 0 et environ 250 L.min−1, permettant de
conserver une diffe´rence de tempe´rature infe´rieure a` 0.5 K entre l’entre´e et la sortie de chaque
bloc condenseurs pour n’importe quelle puissance thermique totale e´vacue´e infe´rieure ou e´gale a`
la puissance nominale du prototype.
 Eau glycolée 
R-245fa 
Connecteurs des 
condenseurs 
Serres-joints 
FIGURE V.31 – Sche´ma repre´sentatif du circuit secondaire dispose´ en sandwich entre deux
condenseurs du prototype HPS.
Bloc condenseurs 
Eau courante Cryostat 5 kW 
Échangeur Échangeur 
Pompe 
< 80.5 °C 80 °C 
FIGURE V.32 – Sche´ma repre´sentatif du circuit secondaire du prototype HPS.
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Les deux thermocryostats des circuits secondaires sont un “LAUDA Integral T4600W” de puis-
sance frigorifique 5.56 kW et un “HUBER Unistat 390W” de puissance 5.1 kW . Dans certains
cas particuliers ou` la puissance thermique e´vacue´e par les condenseurs est proche de la puissance
thermique nominale du prototype, la puissance thermique totale des deux thermocryostats est in-
suffisante. Pour cela, deux e´changeurs a` plaques sont place´s sur le circuit secondaire, un pour le
thermocryostat de 1.26 m2 de surface d’e´change thermique et un autre de 0.13 m2 refroidit par
l’eau courante pour un pre´-refroidissement. L’ensemble du thermocryostat, de la pompe et des
deux e´changeurs a` plaques est montre´ sur la figure V.33.
Thermocryostat 
Pompe 
Échangeurs 
à plaques 
FIGURE V.33 – Photographie de l’ensemble du thermocryostat, de la pompe et des deux
e´changeurs a` plaques du circuit secondaire du prototype HPS.
V.3.1.4 De´tendeurs
Chaque branche d’e´vaporateur est e´quipe´e a` la fois d’un de´tendeur e´lectronique et d’un de´tendeur
thermostatique (Fig. V.34), de manie`re a` pouvoir tester ces deux types de technologies.
Dans le de´tendeur thermostatique, la de´tente est effectue´e de manie`re me´canique en fonction des
conditions de pression (mesure´e par un piquage) et de tempe´rature (mesure´e par un bulbe en
cuivre) en sortie de l’e´vaporateur. Dans le de´tendeur e´lectronique de marque “Emerson” fourni
par Thales Alenia Space, la de´tente est similaire a` celle du de´tendeur thermostatique. Elle est
cependant re´alise´e par une re´gulation PID et le de´tendeur s’ouvre plus ou moins en fonction de
la tempe´rature de surchauffe en sortie de l’e´vaporateur. L’e´tude comparative des deux types de
de´tendeurs est rendue possible par la pre´sence d’une vanne en amont de chaque de´tendeur permet-
tant de se´lectionner le dispositif souhaite´.
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Détendeur 
électrique 
Détendeur 
thermostatique 
FIGURE V.34 – Photographie des de´tendeurs thermostatiques et e´lectroniques du prototype HPS.
V.3.1.5 Tuyauterie
Les diffe´rents composants de´crits ci-dessus sont connecte´s par des tubes circulaires de diffe´rents
diame`tres dont les longueurs sont reporte´es dans la table V.3. Les repe`res utilise´s dans ce tableau
sont reporte´s sur la figure V.24.
Longueur [m]
D [m] 1-2 3-4 4-5 EV1 4-5 EV2 4-5 EV3 6-7 EV1 6-7 EV2 6-7 EV3 7-8
0.01 0.6 0.2 0.2 0.2
0.012 4 12
0.016 13.05 7.85 7.85 2.05 5.2 5.2 5.2
0.02 1 2
TABLE V.3 – Dimensions des tubes de connexion entre les composants du prototype HPS.
V.3.2 Instrumentation
Dans ce paragraphe, l’instrumentation du prototype est pre´sente´e en de´tail. Les sche´mas des fi-
gures V.24 et V.35 permettent de rendre compte de l’instrumentation dans sa globalite´. Cette instru-
mentation comporte essentiellement des thermocouples, des capteurs de pression, des de´bitme`tres
et des syste`mes d’acquisition et de transfert des donne´es. Des vannes ont e´te´ installe´es a` diffe´rents
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points du circuit primaire pour pouvoir fermer et isoler des branches de celui-ci. A` noter que pour
la zone de condensation du prototype, seul le premier bloc condenseurs a e´te´ bien instrumente´ pour
des raisons e´conomiques.
FIGURE V.35 – Sche´ma repre´sentatif du prototype HPS avec son instrumentation.
V.3.2.1 Capteurs de pression
L’acquisition des pressions dans les diffe´rents points du prototype est assure´e par l’utilisation
de six capteurs de pression absolue en entre´es et en sorties des e´vaporateurs et des condenseurs
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(Fig. V.24), de neuf capteurs de pression diffe´rentielle sur le premier bloc condenseurs (Fig. V.38)
et d’un capteur de pression diffe´rentielle sur l’e´vaporateur 3 (Fig. V.37). Deux types de capteurs
de pression absolue sont utilise´s dans le prototype : les capteurs dont la gamme de pression varie
de 0 a` 4 bar place´s en entre´e de chaque e´vaporateur et en entre´e du compresseur, et les capteurs
dont la gamme varie de 0 a` 11 bar place´s en sortie du compresseur et en sortie de l’ensemble des
blocs condenseurs. Ces capteurs convertissent l’information sur la pression en un signal e´lectrique
variant de 0 a` 10 V envoye´ vers un compactRIO utilise´ pour l’acquisition haute fre´quence (Fig.
V.35).
V.3.2.2 Thermocouples
L’acquisition des tempe´ratures aux diffe´rents points de la boucle s’effectue par un ensemble de
172 thermocouples de type T ayant un diame`tre de 0.1 mm. Ces thermocouples sont relie´s a` trois
centrales d’acquisition : la centrale A pour l’ensemble des e´vaporateurs 1 et 2, la centrale B pour
l’e´vaporateur 3 et la centrale C pour l’ensemble des blocs condenseurs, des circuits secondaires et
du compresseur. Ces centrales d’acquisition sont des “Agilent 3470A” avec un multiplexeur vingt
voies et deux voies de courant. Leur fre´quence d’acquisition est de 60 voies par seconde. Sur notre
plage de tempe´rature, les pre´cisions de mesure estime´es sont de±1 ˚C. L’implantation de´taille´e des
thermocouples sur les diffe´rents composants du prototype est pre´sente´e dans les sous-paragraphes
suivants.
E´vaporateurs L’implantation des thermocouples dans les trois e´vaporateurs est repre´sente´e
sur les figures V.36 et V.37. Les carre´s rouges de´signent l’emplacement des thermocouples situe´s
sur les zones adiabatiques des e´vaporateurs et permettant de suivre l’e´volution de la tempe´rature
du fluide frigorige`ne, notamment dans les zones ou` celui-ci est a` saturation, alors que les points
rouges repre´sentent des thermocouples se situant entre les imitateurs et les profile´s.
Compresseur Pour le compresseur, trois thermocouples sont utilise´s. Ils sont place´s a` son
entre´e, a` sa sortie et sur le point chaud de son carter.
Condenseurs L’implantation des thermocouples dans chaque bloc condenseurs est repre´sente´e
sur la figure V.38. Des thermocouples ont e´te´ ajoute´s en entre´e et en sortie du vase d’expansion
ainsi qu’en entre´e et en sortie du bloc condenseurs lui-meˆme. Un thermocouple est e´galement
place´ en sortie de la zone de condensation, c’est a` dire sur le tuyau inox apre`s la re´union des 4
blocs condenseurs (Fig. V.24). Au total, la zone de condensation comporte 42 thermocouples.
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(a) 
(b) 
FIGURE V.36 – Implantation des thermocouples (a) dans l’e´vaporateur 1 et (b) dans l’e´vaporateur
2 du prototype HPS.
FIGURE V.37 – Implantation des thermocouples dans l’e´vaporateur 3 du prototype HPS.
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FIGURE V.38 – Instrumentation du premier bloc condenseurs du prototype HPS.
FIGURE V.39 – Instrumentation du circuit secondaire du prototype HPS.
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De´tendeurs Aucune mesure de tempe´rature n’a e´te´ de´die´e aux de´tendeurs.
Circuits secondaires Comme mentionne´ pre´ce´demment, les 4 blocs condenseurs sont re-
froidis par deux circuits secondaires d’eau glycole´e. Chacun de ces deux circuits est instrumente´
par 4 thermocouples place´s en entre´e et en sortie du radiateur, comme repre´sente´ sur la figure V.39.
V.3.2.3 De´bitme`tres
Le prototype est e´quipe´ par six de´bitme`tres a` effet Coriolis de marque “Emerson” permettant
de mesurer le de´bit du R245fa a` diffe´rents points du circuit. Trois de´bitme`tres de type “CMF025”,
chacun de de´bit massique maximal 2720 kg.h−1, sont place´s en entre´es des trois e´vaporateurs, alors
que trois autres de´bitme`tres de type “F025”, chacun de de´bit massique maximal 2180 kg.h−1, sont
place´s en sorties de trois blocs condenseurs, le de´bit massique dans le quatrie`me bloc condenseurs
e´tant de´duit de la conservation du de´bit massique total dans la boucle.
Débitmètres 
FIGURE V.40 – Photographie des de´bitme`tres a` effet Coriolis du prototype HPS.
V.3.2.4 Transfert et acquisition des donne´es
Des syste`mes CompactRIO sont utilise´s permettant le transfert et l’enregistrement des donne´es
expe´rimentales a` haute vitesse. Ces syste`mes utilisent le logiciel graphique de conception des
syste`mes NI LabVIEW qui permet de de´velopper des applications temps re´el. L’inte´gralite´ de
cette chaıˆne d’acquisition est pilote´e par un programme LabVIEW.
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V.3.3 Phase de re´glages
Avant de commencer la campagne d’essais syste´matiques, une phase de re´glages est ne´cessaire
pour anticiper et de´tecter toutes les sources de proble`mes de de´marrage et de fonctionnement pos-
sibles du prototype. Suite a` cette phase de pre´-tests, quelques proble`mes ont e´te´ identifie´s et des
solutions correspondantes ont e´te´ envisage´es. Les trois proble`mes essentiels rencontre´s ont e´te´ lie´s
aux films chauffants, a` la masse totale du fluide frigorige`ne dans le circuit et a` l’isolation thermique
de certaines zones du prototype.
V.3.3.1 Films chauffants
Lors de la premie`re mise en route des alimentations, plusieurs films chauffants se sont de´te´riore´s
du fait de la pre´sence de bulles d’air qui n’ont pas pu eˆtre chasse´es de la surface de contact, les
films chauffants e´tant plie´s a` la livraison. Ces bulles d’air ont cre´e´ des points chauds et de´te´riore´
les films chauffants. Pour e´viter ce proble`me, des plaques d’aluminium d’e´paisseur 5 mm ont e´te´
ajoute´es et serre´es contre le film chauffant, pour s’assurer d’un bon contact entre le film chauf-
fant et l’imitateur (Fig. V.41). Une interface thermique “UniGap 3000” de conductivite´ thermique
3 W.m−1.K−1 et d’e´paisseur 1 mm avant serrage a e´te´ place´e entre la plaque d’aluminium et le
film chauffant. A` noter que seuls les films chauffants de flux nominal supe´rieur a` 2 W.cm−2 sont
e´quipe´s de ces plaques.
Imitateur 
Plaque 
d’aluminium 
Interface 
thermique 
Film chauffant 
Film chauffant Imitateur Plaque 
d’aluminium 
FIGURE V.41 – Photographie des films chauffants avec leur protection du prototype HPS.
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V.3.3.2 Masse totale du fluide frigorige`ne
Un mode`le utilise´ par Thales Alenia Space donne une estimation de la masse du fluide frigo-
rige`ne ne´cessaire au fonctionnement de la boucle. Malheureusement, ce mode`le ne prend pas en
compte les zones des tubes de raccordement entre les diffe´rents composants de la boucle. Initiale-
ment, la masse du fluide issue du mode`le e´tait de 9 kg. Il s’est ave´re´, a` la suite du premier rem-
plissage, que cette masse e´tait insuffisante. Plusieurs remplissages successifs ont donc e´te´ re´alise´s
pour trouver la masse suffisante. Pour le fonctionnement des seuls e´vaporateurs 1 et 2, il faut par
exemple 14 kg de R245fa. Notons que la masse contenue dans la tuyauterie est finalement estime´e
a` 8.9 kg de R245fa.
V.3.3.3 Isolation thermique
Les tempe´ratures du fluide frigorige`ne dans toute la boucle, en particulier a` la sortie des
e´vaporateurs, sont supe´rieures a` la tempe´rature ambiante (d’environ 20 ˚C) dans la salle. Des
e´changes thermiques ont donc lieu entre le fluide frigorige`ne et l’air ambiant. Par conse´quent,
de la condensation de la vapeur apparait entre les sorties des e´vaporateurs et le compresseur, ce
qui provoque des instabilite´s de la boucle et une de´te´rioration du compresseur si la quantite´ de
vapeur condense´e est conside´rable. Pour s’affranchir de ce phe´nome`ne, la tuyauterie ou` le fluide
est soit diphasique soit vapeur (i.e. des de´tendeurs a` l’entre´e des e´vaporateurs, de la sortie des
e´vaporateurs a` l’entre´e du compresseur et de la sortie du compresseur a` l’entre´e des condenseurs)
est thermiquement isole´e avec du Rubaflex de 19 mm d’e´paisseur (Fig. V.42).
Isolation 
thermique 
FIGURE V.42 – Photographie de l’isolation thermique de la tuyauterie du prototype HPS.
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V.3.4 Essais pre´liminaires de fonctionnement
Apre`s la phase de re´glages, des essais pre´liminaires ont e´te´ re´alise´s pour tester le fonctionne-
ment normal de la totalite´ du prototype, mettant en e´vidence des proble`mes techniques supple´mentaires.
Deux de ces essais sont donc pre´sente´s dans les paragraphes suivants, ainsi que les solutions en-
visage´es pour s’affranchir de ces proble`mes techniques. A` noter que la prolongation du projet
MATRAS permettra de re´aliser les derniers travaux ne´cessaires a` l’exploitation du banc. Une fois
la phase de pre´-tests termine´e, l’e´tude approfondie de la boucle pourra alors de´buter.
V.3.4.1 Proble`me de retour d’huile
Le premier essai de fonctionnement a e´te´ re´alise´ avec une masse totale du R245fa de 14 kg, une
puissance sur l’e´vaporateur 1 de 2.5 kW (les vannes des e´vaporateurs 2 et 3 e´tant ferme´es), une
tempe´rature du circuit secondaire de 70 ˚C (les vannes des condenseurs 2, 3 et 4 e´tant ferme´es) et
une vitesse de rotation minimale du compresseur de 1800 tr.min−1. Les e´volutions des tempe´ratures
et des pressions aux niveaux des composants du prototype en fonction du temps sont pre´sente´es
sur la figure V.43.
FIGURE V.43 – E´volutions des tempe´ratures et des pressions aux niveaux des composants du
prototype HPS en fonction du temps pour le premier essai.
Le circuit de lubrification du compresseur ame`ne un entraıˆnement d’huile dans le circuit primaire
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du prototype. Cette pe´ne´tration d’huile est ne´anmoins atte´nue´e par un dispositif de se´paration
des fluides primaire et de lubrification base´ sur la gravite´. En principe, l’huile doit revenir dans
le compresseur, ce qui n’a e´te´ observe´ lors du fonctionnement du compresseur, provoquant ainsi
sa surchauffe (Fig. V.43). Ce non-retour est certainement duˆ aux singularite´s de la boucle (coudes,
hauteur sur l’e´vaporateur 3, etc.). Pour reme´dier a` ce proble`me, le compresseur est remplace´ par un
Compresseur sec 
FIGURE V.44 – Photographie du compresseur sec du prototype HPS.
autre compresseur de type “SCROLL” sec non lubrifie´ (Fig. V.44). Des re´sistances chauffantes ont
e´te´ place´es sur l’enceinte e´tanche du compresseur pour e´viter que le fluide frigorige`ne se condense
dans cette zone. Cette enceinte a e´te´ aussi isole´e avec 80 mm de laine de verre.
V.3.4.2 Proble`me sur les condenseurs
Le deuxie`me essai de fonctionnement a e´te´ re´alise´ avec une masse totale du R245fa de 14 kg,
une puissance sur les e´vaporateurs 1 et 2 de 6.8 kW (la vanne de l’e´vaporateur 3 e´tant ferme´e), des
tempe´ratures des deux circuits secondaires de 60 et 90 ˚C (les vannes des condenseurs 3 et 4 e´tant
ferme´es) et une vitesse de rotation minimale du compresseur de 2800 tr.min−1. Les e´volutions
des tempe´ratures et des pressions aux niveaux des composants du prototype en fonction du temps
sont pre´sente´es sur la figure V.45.
Cet essai a e´te´ re´alise´ suite a` la de´tection d’un proble`me d’e´quilibre de la distribution des de´bits
dans les condenseurs. Les blocs condenseurs 1 et 2 ont donc e´te´ refroidis a` 60 ˚C et les deux autres
chauffe´s a` 90 ˚C pour les asse´cher comple`tement et ne pas stocker du liquide. La figure V.46, qui
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FIGURE V.45 – E´volutions des tempe´ratures et des pressions aux niveaux des composants du
prototype HPS en fonction du temps pour le deuxie`me essai.
FIGURE V.46 – E´volutions des tempe´ratures et des de´bits aux niveaux des composants du proto-
type HPS en fonction du temps pour le deuxie`me essai.
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repre´sente un zoom de la figure V.45 entre 8 et 16 minutes, montre que lorsque la tempe´rature de
sortie du compresseur T HP comp augmente et s’approche des tempe´ratures des blocs condenseurs
3 et 4, les de´bits massiques dans les condenseurs 1 et 2 et dans les e´vaporateurs fluctuent. En
effet, lorsqu’on ferme les vannes en sortie des condenseurs 3 et 4, les de´bits massiques dans ces
condenseurs sont nuls mais des zones tampons ou` le liquide peut se stocker se forment et la boucle
ne fonctionne plus correctement. Ainsi, pour faire des tests avec un, deux ou trois condenseurs, des
vannes en entre´es des condenseurs ont e´te´ mises en place.
V.3.5 Conclusions
Dans ce chapitre, les condenseurs d’une boucle diphasique a` pompage me´canique HPS d’un
satellite futur ont e´te´ conc¸us et monte´s sur un prototype.
Dans une premie`re partie du chapitre, une proce´dure spe´cifique a e´te´ de´veloppe´e permettant de
dimensionner les condenseurs selon un cahier de charges de´fini par Thales Alenia Space. Cette
proce´dure est compose´e de deux parties. La premie`re est une partie de simulations nume´riques
re´alise´es sur Comsol Multiphysics, permettant de de´finir la ge´ome´trie et les dimensions optimales
de la section des condenseurs. La deuxie`me est une partie de calcul de la longueur optimale des
condenseurs ne´cessaire pour e´vacuer la puissance thermique nominale du satellite. A` la fin de cette
proce´dure, une ge´ome´trie rectangulaire du condenseur compose´e de 4 canaux a e´te´ fixe´e. Cette
ge´ome´trie posse`de une longueur de 230 mm, une largeur de 30 mm et une hauteur de 5.2 mm.
Dans une deuxie`me partie du chapitre, le montage et l’instrumentation des diffe´rents composants
du prototype HPS, notamment les condenseurs, ont e´te´ de´crits. Ensuite, une phase de re´glages
a e´te´ effectue´e montrant qu’il n’e´tait pas possible d’obtenir des points stables tant que l’isola-
tion thermique des zones diphasique et vapeur se`che du prototype n’e´tait pas termine´e. A` la date
d’e´criture de ce me´moire, uniquement des pre´-tests de fonctionnement normal du prototype ont pu
eˆtre re´alise´s, montrant de nouveaux proble`mes techniques qui concernent diffe´rents composants
du prototype. Ces proble`mes sont essentiellement la surchauffe du compresseur due au non-retour
de son huile de lubrification et la fluctuation du de´bit dans la boucle due a` la formation d’inter-
faces dans les condenseurs non utilise´s. Enfin, des solutions a` ces proble`mes ont e´te´ envisage´es en
remplac¸ant le compresseur lubrifie´ par un compresseur sec et en ajoutant des vannes en entre´es des
blocs condenseurs.
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Conclusions et perspectives
Ce travail a porte´ sur l’e´tude des configurations simplifie´es de condenseurs dans une perspec-
tive d’application aux boucles diphasiques a` pompage capillaire ou me´canique fonctionnant en
microgravite´ a` faibles vitesses massiques. Notre e´tude a consiste´ tout d’abord a` de´terminer les lois
d’e´coulement et de transferts thermiques dans un condenseur mono-canal de section polygonale,
et a` e´tudier ensuite l’effet du couplage hydraulique duˆ au montage d’un re´seau de micro-canaux en
paralle`le.
Dans ce contexte, le dispositif expe´rimental du laboratoire a e´te´ adapte´ afin de permettre l’e´tude
des e´coulements de condensation de n-pentane et de HFE-7000 a` l’inte´rieur des micro-canaux
transparents, de sections carre´e de 553 μm d’areˆte interne et circulaire de 560 μm de diame`tre
interne, refroidis de l’exte´rieur par de l’air conditionne´. Une me´thode spe´cifique base´e sur la Fluo-
rescence Induite par Laser (FIL) a e´te´ de´veloppe´e afin de de´terminer les conditions aux limites
thermiques impose´es aux diffe´rents canaux. La transparence des micro-tubes a permis de visualiser
les diffe´rentes structures gouvernant ce type d’e´coulement en fonction des conditions ope´ratoires.
Un outil spe´cifique de traitement d’images a e´te´ de´veloppe´ afin d’analyser les images brutes ac-
quises par la came´ra rapide. Cette proce´dure a permis de de´terminer les parame`tres hydrauliques
et thermiques correspondant a` chacune de ces structures d’e´coulement.
Pour le condenseur mono-canal de section carre´e, les structures d’e´coulement ont e´te´ identifie´es
pour des e´coulements de n-pentane et de HFE-7000 avec une gamme de vitesse massique globale
comprise entre 1.8 et 27 kg.m−2.s−1. Qualitativement, les meˆmes structures d’e´coulement ont e´te´
trouve´es pour les deux fluides. Celles-ci ont e´te´ classe´es en trois zones principales : annulaire,
intermittente et a` bulles sphe´riques. Chacune de ces zones a e´te´ traite´e se´pare´ment tant d’un point
de vue hydraulique que thermique.
• Pour la zone annulaire, une proce´dure spe´cifique base´e simultane´ment sur une approche
expe´rimentale et sur un mode`le de trace´ de faisceaux lumineux a e´te´ de´veloppe´e permettant
de valider des re´sultats de simulations nume´riques de la litte´rature re´alise´es sur la distribution
des phases vapeur et liquide dans cette zone.
231
Conclusions et perspectives 232
• Pour la transition entre les zones annulaire et intermittente, la position et la fre´quence moyennes
de formation des ponts liquides ont e´te´ de´termine´es, mettant en e´vidence une de´pendance a`
la nature et a` la vitesse massique du fluide. Une inde´pendance entre la fre´quence moyenne de
formation des ponts liquides et la densite´ surfacique du flux thermique pre´leve´ a e´te´ trouve´e
pour les deux fluides. Par ailleurs, l’e´tude a mis en e´vidence l’existence d’une vitesse cri-
tique de la phase vapeur, inde´pendante de la vitesse massique et de la densite´ surfacique du
flux thermique pre´leve´, permettant de pre´dire la formation des ponts liquides. Cette vitesse a
e´te´ mise en e´vidence pour chaque fluide, permettant ainsi de de´terminer la quasi totalite´ des
grandeurs pour un de´bit donne´ lorsque l’e´change thermique externe est limitant et connu,
en particulier le titre massique en vapeur moyen a` la transition entre les zones annulaire et
intermittente.
• Pour la zone intermittente, les vitesses moyennes de de´placement et de de´croissance des
bulles allonge´es ont e´te´ de´termine´es, mettant en e´vidence une de´pendance a` la longueur
moyenne de ces bulles et a` la nature du fluide. Ne´anmoins, contrairement a` la vitesse moyenne
de de´placement des bulles allonge´es, leur vitesse moyenne de de´croissance est quasiment
inde´pendante de la vitesse massique du fluide. Il a de plus e´te´ montre´ que la densite´ surfa-
cique du flux thermique de´gage´ par la condensation des bulles allonge´es est inde´pendante
de leur surface moyenne et sensiblement e´gale a` la densite´ surfacique du flux thermique
pre´leve´. Ainsi, la de´croissance des bulles allonge´es est pilote´e par la densite´ surfacique du
flux de refroidissement pour un e´change thermique externe limitant.
• Pour la zone a` bulles sphe´riques, l’e´nergie de´gage´e sous forme latente est ne´gligeable de-
vant celle de´gage´e dans les zones annulaire et intermittente. Un de´se´quilibre thermique si-
gnificatif entre les phases vapeur et liquide a e´te´ mis en e´vidence. L’hypothe`se d’une zone
diphasique a` une seule tempe´rature de saturation n’est ainsi plus valide. La part de la chaleur
sensible libe´re´e par la phase liquide est dominante par rapport a` la part de la chaleur latente,
ce qui permet de conside´rer cette zone comme e´tant une zone monophasique liquide du point
de vue du bilan enthalpique. D’autre part, une relation line´aire entre le taux de vide moyen
et le titre massique en vapeur moyen a e´te´ obtenue pour les deux fluides. Une comparaison
entre les donne´es expe´rimentales et les mode`les de pre´diction du taux de vide disponibles
dans la litte´rature a donne´ un mauvais accord, a` l’exception du mode`le d’Armand qui a pu
pre´dire les points expe´rimentaux avec une erreur maximale de 30 %.
Pour le condenseur multi-canaux de section circulaire, les structures d’e´coulement observe´es
pour des e´coulements de n-pentane avec des vitesses massiques totales comprises entre 5.45 et
22.5 kg.m−2.s−1 sont identiques a` celles rencontre´es dans le cas du condenseur mono-canal de
section carre´e. Une distribution he´te´roge`ne des de´bits dans les quatre tubes a e´te´ observe´e. Un
roˆle majeur de la re´partition des phases vapeur et liquide dans le collecteur sur l’he´te´roge´ne´ite´
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de la distribution des de´bits dans les tubes a e´te´ mis en e´vidence. D’autre part, pour la transition
entre les zones annulaire et intermittente dans chacun des quatre tubes, une valeur quasiment nulle
du titre massique en vapeur moyen au niveau de la formation des ponts liquides a e´te´ mise en
e´vidence. Finalement, une proprie´te´ de proportionnalite´ entre la position moyenne de formation
des ponts liquides d’une part et la fre´quence moyenne de formation des ponts liquides d’autre part
et la vitesse massique du fluide a e´te´ obtenue.
Un deuxie`me volet dans cette e´tude concerne la conception des condenseurs d’une boucle
diphasique a` pompage me´canique pour le refroidissement d’un satellite futur, dans le cadre d’un
projet MATRAS initie´ par Thales Alenia Space. Une proce´dure spe´cifique de dimensionnement
de ces condenseurs, base´e sur des simulations nume´riques re´alise´es sur Comsol Multiphysics et
Matlab selon un cahier des charges thermiques et ge´ome´triques, a e´te´ de´veloppe´e. Une ge´ome´trie
optimale de section rectangulaire constitue´e de quatre canaux et de dimensions 230×30×5.2 mm3
a e´te´ fixe´e. D’autre part, le montage et l’instrumentation de ces condenseurs ainsi que d’autres
composants sur un prototype HPS ont e´te´ re´alise´s. Des premiers re´sultats de ce prototype ont e´te´
pre´sente´s.
Les perspectives a` ce travail sont nombreuses. Le banc d’essai re´alise´ a mis en e´vidence cer-
taines limitations dans son fonctionnement. Tout d’abord, la vitesse massique est limite´e a` une
valeur d’environ 30 kg.m−2.s−1. Il serait donc inte´ressant d’effectuer les meˆmes e´tudes avec des
vitesses massiques plus importantes comprises entre 30 et 100 kg.m−2.s−1 pour un e´change ex-
terne limitant. L’influence d’un refroidissement externe non limitant (e.g. refroidissement par eau)
sur les structures d’e´coulement et les lois de transferts thermiques pourrait eˆtre ensuite e´tudie´e.
En terme de distribution des de´bits dans un condenseur multi-canaux, l’e´tude avec le distribu-
teur et le collecteur place´s horizontalement reste a` re´aliser. Finalement, un mode`le de composant
(que constitue le condenseur) doit eˆtre de´veloppe´ sur la base des re´sultats obtenus dans ce travail.
Celui-ci pourra alors eˆtre couple´ aux autres e´le´ments d’une mini (ou micro) boucle a` pompage
capillaire. Cet outil permettra d’observer les effets de couplage entre le condenseur et le reste de
la boucle, en particulier, pour ve´rifier l’amortissement ou l’amplification des instabilite´s ge´ne´re´es
intrinse`quement au condenseur.
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Annexe A
Proprie´te´s thermophysiques du n-pentane et
du HFE-7000
n-pentane HFE-7000
Formule chimique
C5H12 ou Formule chimique C3F7OCH3CH3(CH2)3CH3
Masse molaire [g.mol−1] 72.151 Masse molaire [g.mol−1] 200.056
Le tableau suivant pre´sente les proprie´te´s thermophysiques du n-pentane et du HFE-7000 a`
tempe´ratures de saturation de 36.06 et 35.35 ˚C, respectivement, correspondant a` la pression at-
mosphe´rique de 1.013 bar.
n-pentane HFE-7000
Grandeur physique Valeur Grandeur physique Valeur
ρv [kg.m−3] 3 ρv [kg.m−3] 8.36
ρl [kg.m−3] 610.2 ρl [kg.m−3] 1384.7
μv [Pa.s] 6.9×10−6 μv [Pa.s] 1.219×10−5
μl [Pa.s] 196×10−6 μl [Pa.s] 3.72×10−4
kv [W.m−1.K−1] 0.0167 kv [W.m−1.K−1] 0.01483
kl [W.m−1.K−1] 0.107 kl [W.m−1.K−1] 0.0729
cpv [J.kg−1.K−1] 1790 cpv [J.kg−1.K−1] 796.5
cpl [J.kg−1.K−1] 2340 cpl [J.kg−1.K−1] 1327.92
v [J.kg−1] 358200 v [J.kg−1] 132037.5
σ [N.m−1] 0.0143 σ [N.m−1] 0.0114
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Annexe B
Caracte´ristiques optiques des objectifs et
des lentilles des came´ras rapide et
infrarouge
Les caracte´ristiques optiques des deux objectifs (microscopique et 50 mm) utilise´s dans notre
e´tude ainsi que leurs lentilles approprie´es sont reporte´es dans le tableau suivant. A` noter que
chaque objectif est muni d’une bague tournante qui change la re´solution de l’image acquise,
inde´pendamment de la lentille utilise´e.
Came´ra Objectif Lentille Bute´e Re´solution [pixel.mm−1]
rapide
microscopique
2x
avant 112.9
arrie`re 100.8
5x
avant 282.06
arrie`re 251.54
10x
avant 566.86
arrie`re 505.82
− avant 17.65
50 mm
6x
avant 24.87
arrie`re 16.83
12x
avant 43.6
arrie`re 35.14
24x
avant 81.17
arrie`re 72.77
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Came´ra Objectif Lentille Bute´e Re´solution [pixel.mm−1]
infrarouge spe´cifique spe´cifique − 18.48
TABLE B.1 – Re´solutions des objectifs et des lentilles des came´ras rapide et infrarouge.
FIGURE B.1 – Photographie des objectifs et des lentilles de la came´ra rapide.
Annexe C
Structure du programme de calcul d’images
en ombroscopie
C.1 Introduction
L’objectif du programme est de de´terminer l’image perc¸ue par une camera lors de l’e´clairage
en ombroscopie d’un tube de section carre´e aux coins arrondis a` l’inte´rieur desquels s’est de´pose´
un film de liquide axisyme´trique de hauteur h formant un angle de contact θ avec la paroi (Fig.
C.1). Le mode`le est suppose´ a` 2 dimensions.
e
0
x’
y’ h
h
θ
θ
a
R
C
A
M xM
yM
n

tube
film
FIGURE C.1 – Configuration ge´ome´trique.
La propagation des rayons a` travers une succession de milieux d’indices homoge`nes suit les lois de
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l’optique ge´ome´trique (les dimensions mises en jeu e´tant toujours suppose´es tre`s grandes devant la
longueur d’onde du rayon lumineux). Le trajet lumineux du rayon est de´compose´ en une succession
de points entre lesquels la propagation de la lumie`re est rectiligne. Pour permettre de calculer la
position suivante du rayon lumineux, il faut me´moriser la position actuelle du rayon (point M) et
sa direction caracte´rise´e par un vecteur unitaire n (Fig. C.1).
C.2 Algorithme
Les sche´mas des figures C.3 et C.4 donnent la succession d’e´tapes qui permet de de´terminer
le parcours d’un rayon lumineux de la source jusqu’au re´cepteur (Fig. C.2), si le trajet permet
d’atteindre cette destination.
Récepteur
So
ur
ce
x
y
Tube et film
Doublet de 
lentilles
O
So
ur
ce
FIGURE C.2 – Ele´ments du syste`me optique et trajet d’un rayon lumineux.
L’algorithme peut se de´composer en trois parties nomme´es A, B et C sur les figures C.3 et C.4 :
• La partie A a pour but de calculer les diffe´rents points d’impact successifs du faisceau avec
les diffe´rentes interfaces. Deux cas permettent de sortir de cette boucle, le plus souvent le
faisceau a traverse´ le tube et n’a donc plus d’interface face a` lui. Dans ce cas, la proce´dure
“future position” qui a pour but de faire avancer le faisceau vers l’interface la plus proche
(en respectant le sens de la marche du faisceau) renvoie une position identique a` celle rec¸ue,
ce qui permet de sortir de la boucle. Une deuxie`me possibilite´ de sortie est pre´vue dans
le cas ou` une succession de re´flexions totales entre les interfaces empeˆcherait la sortie du
rayon lumineux. Dans ce cas, le programme arreˆte de calculer la marche du rayon lorsque le
chemin parcouru de´passe une certaine longueur (de l’ordre de six fois l’areˆte du tube).
• La partie B permet de prolonger les faisceaux susceptibles d’atteindre le doublet de lentilles.
• La partie C calcule le changement de direction induit par le doublet de lentilles accole´es et
prolonge le rayon jusqu’a` l’e´cran situe´ a` la distance focale des lentilles.
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Alors
Alors
(Position, direction, Zone)
Procédure future position
(Nouvelle Position, direction, Zone)
Si la nouvelle position est la même 
que l’ancienne
Sinon
• Mémorise la nouvelle position
• Calcul la nouvelle direction (procédure chgt_direction)
• En déduit la future zone dans laquelle va se propager le 
rayon
Si le chemin parcouru est inférieure au 
chemin total
Sinon
Si le faisceau à une direction qui lui permet d’avancer 
vers les abscisses croissantes et s’il est sorti du tube
Prolongement rectiligne du rayon jusqu’à
l’abscisse du doublet de lentilles
Alors
Sinon
Pa
rt
ie
 
A
Pa
rt
ie
 B
Pa
rt
ie
 
A
Pa
rt
ie
 B
FIGURE C.3 – Algorithme du programme.
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Si le rayon a été prolongé et que 
son ordonnée est inférieure au 
rayon de la lentille
Sinon
Alors
• Mémorisation du point d’impact avec la lentille
• Modification de la direction du rayon par le 
doublet de lentille infiniment minces
• Prolongement du rayon jusqu’au plan focale de 
la deuxième lentille
• Mémorisation des coordonnées du point 
d’impact du rayon avec le récepteur situé dans le 
plan focale de la deuxième lentille
La position du rayon est enregistrée comme 
étant la position finale
Itération sur tous les rayons et pour toutes les 
configurations géométriques demandées
Représentations graphiques et 
analyses
Stockage de l’ensemble des 
données dans un fichier
Lecture du fichier
Programme 2 :
Pa
rt
ie
 C
Pa
rt
ie
 C
FIGURE C.4 – Suite de l’algorithme du programme.
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Le calcul est ensuite repris pour tous les rayons de la source et pour toutes les configurations
ge´ome´triques de´sire´es (diffe´rentes e´paisseurs de film, position d’e´cran, etc.). Les trajets de tous les
faisceaux sont ensuite stocke´s dans un fichier. Un second programme permet la lecture et l’analyse
de ces donne´es (Fig. C.4).
C.3 Contenu mathe´matiques
C.3.1 Proce´dure “future position”
Cette proce´dure a pour but de de´terminer la prochaine interface que va rencontrer un rayon
situe´ a` une position P, ayant la direction donne´e par le vecteur unitaire n (Fig. C.5). Sur la figure
C.5, cette future position est mate´rialise´e par le point M. Les milieux e´tant suppose´s d’indices
homoge`nes, la lumie`re garde une trajectoire rectiligne entre deux interfaces. Ce point M, lorsqu’il
existe, est ainsi caracte´rise´ par le jeu d’e´quations suivant :
0
P
n

FIGURE C.5 – Notations utilise´es pour le calcul de la future intersection du rayon avec une inter-
face.
−−→
PM = α n avec α > 0 (C.1)
M ∈ {interface}
De plus, parmi tous les points M re´pondant a` ce jeu d’e´quations (4 dans le cas pre´sente´ sur la figure
C.5), la solution offrant le plus petit α est celle qui doit eˆtre retenue. On remarquera que si le point P
est sur l’interface (ce qui est tre`s souvent le cas dans l’algorithme pre´sente´), la solution stationnaire
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(M = P ⇔ α = 0) doit eˆtre e´carte´e. C’est pourquoi il est important que α soit strictement positif
dans l’e´quation C.1. S’il n’y a pas de solution re´elle strictement positive pour α, la proce´dure
renvoie la position du point P.
C.3.2 Proce´dure “changement de direction”
Ayant de´termine´ la nouvelle interface que rencontre le rayon au paragraphe pre´ce´dent, il faut
de´sormais calculer quelle va eˆtre la nouvelle direction prise par le rayon. La re´flexion partielle
n’e´tant pas conside´re´e, le rayon est conside´re´ comme re´fracte´ a` chaque fois que les conditions
le permettent ou comme subissant une re´flexion totale dans le cas contraire. Dans ce paragraphe,
l’indice 1 est utilise´ pour de´finir le milieu dans lequel e´volue le rayon juste avant de rencontrer l’in-
terface. L’indice 2 est utilise´ pour de´signer l’autre milieu (Fig. C.6). Soit N la normale a` l’interface.
Le rayon re´fracte´ e´volue dans le plan contenant la normale a` l’interface et le rayon incident. Dans
ce plan, on note i1 l’angle entre le rayon incident et la direction normale a` l’interface et i2 l’angle
entre le rayon re´fracte´ et la direction normale a` l’interface. La loi de Descartes a` la re´fraction relie
les angles i1 et i2 par :
n1sin i1 = n2sin i2 (C.2)
2n

2i
1i
1n

N

M
n1
n2
FIGURE C.6 – Illustration du phe´nome`ne de re´fraction.
Dans le cas ou` n2 est plus petit que n1, le sinus de l’angle i2 sera plus grand que celui de l’angle
i1, il va donc exister un angle limite i1c = arcsin
(
n2
n1
)
pour lequel le sinus de l’angle i2 vaut 1.
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Pour cette incidence, le rayon sort avec une direction perpendiculaire a` la normale. Lorsque i1 est
supe´rieur a` i1c, la re´fraction ne peut plus exister et il y a une re´flexion totale. Dans ce cas, le rayon
reste dans le meˆme milieu et prend une direction syme´trique par rapport a` la normale a` l’interface
(Fig. C.7).
12 ii =
1i
1n

N

M
n1
n2
2n

FIGURE C.7 – Illustration du phe´nome`ne de re´flexion.
Une fois ces lois implante´es, la trajectoire du rayon peut ainsi eˆtre de´termine´e jusqu’a` la sortie
du tube. Lorsque le rayon est susceptible d’atteindre la lentille, celui-ci est prolonge´ et le point
d’impact avec la lentille est de´termine´.
C.3.3 De´termination du point d’impact avec le capteur photosensible
Notons P le point d’impact du rayon avec la lentille. Pour calculer le changement de trajectoire
induit par la lentille, l’approximation de Gauss est utilise´e (sin (i1)  i1). La lentille est de plus
suppose´e infiniment mince. Nommons F et C le foyer et le centre de la lentille, respectivement
(Fig. C.8). On note comme pre´ce´demment n1 le vecteur directeur du rayon incident et n2 le vecteur
directeur du rayon re´fracte´ sortant de la lentille. Conside´rons un rayon paralle`le au rayon incident
passant par le centre de la lentille. Ce rayon ne subit pas de changement de direction. De plus, un
faisceau de rayons paralle`les convergent en un point appartenant au plan focal de la lentille. Ce
point est ainsi de´termine´ par l’intersection du rayon paralle`le au rayon incident passant par C avec
le plan focal de la lentille (Point M, Fig. C.8). La direction du rayon a` la sortie de la lentille est
alors donne´e par n2 =
−−→
PM
‖−−→PM‖ .
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Axe optique
C
F
P
1n
 M2
n

Plan focal 
lentille
FIGURE C.8 – De´viation d’un rayon par une lentille convergente.
C.3.3.1 Calcul des coordonne´es de M
Il existe α < 0 tel que
−−→
CM = α.n1. Ainsi :
xM − xC = αxn1 (C.3)
yM − yC = αyn1 (C.4)
ou` yC = 0 et xC est l’abscisse de la lentille. Le point M e´tant situe´ dans le plan focal xM−xC = f ,
ou` f est la distance focale de la lentille. Ainsi :
α =
f
xn1
(C.5)
xM = xC + f (C.6)
yM = f
(
yn1
xn1
)
(C.7)
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C.3.3.2 De´termination de n2
On en de´duit alors le vecteur
−−→
PM :
x−−→
PM
= f (C.8)
y−−→
PM
=
yn1
xn1
+ f (C.9)
Puis n2 :
n2 =
−−→
PM
‖−−→PM‖
(C.10)
Ainsi le vecteur directeur n2 apre`s traverse´e de la lentille est entie`rement de´termine´ par la connais-
sance de n1, de la focale f de la lentille et de l’ordonne´e yP du point d’impact du rayon avec l’axe
de la lentille. On a alors n2 = g (n1,f, yP ) .La lentille e´tant conside´re´e comme infiniment mince,
l’ordonne´e yP du rayon n’est pas modifie´e entre l’entre´e et la sortie de la lentille. Notons f1 et f2
les distances focales des deux lentilles accole´es, n2 le vecteur directeur du rayon a` la sortie de la
deuxie`me lentille et n3 le vecteur directeur du rayon a` la sortie du doublet de lentilles. On a alors
n2 = g (n1,f1,yP ) et n3 = g (n2,f2,yP ).
C.3.4 Repre´sentation graphique
Connaissant de´sormais la direction du rayon a` la sortie de la lentille, le rayon sera prolonge´
s’il arrive sur le re´cepteur (Fig. C.9). Dans ce cas, les coordonne´es du point d’impact avec le
re´cepteur sont enregistre´es. Pour chaque rayon, la totalite´ des points d’intersection du rayon avec
les diffe´rentes interfaces est enregistre´e, le trajet du rayon est donc entie`rement me´morise´. Pour
pre´dire l’image qui va se former sur la came´ra, il suffit de donner le nombre de capteur sur l’e´cran
ou la taille des e´le´ments photosensibles. L’ordonne´e de chaque rayon arrivant sur l’e´cran e´tant
me´morise´e, le nombre de rayons rec¸us par chaque capteur peut eˆtre comptabilise´. En supposant
que la re´ponse du capteur varie line´airement avec le nombre de rayons rec¸us, l’image de la came´ra
peut eˆtre ainsi reconstitue´e. D’autre part, afin de bien connaıˆtre l’origine des zones claires ou
sombres qui sont observe´es, il est possible de tracer uniquement le trajet des rayons arrivant sur
une partie bien pre´cise de l’e´cran.
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FIGURE C.9 – Exemple de trace´ de faisceaux de la source lumineuse a` l’e´cran.
C.3.5 Re´glages des diffe´rentes grandeurs ge´ome´triques
Toutes les dimensions pouvant eˆtre directement mesure´es ou donne´es par le constructeur telles
l’e´paisseur du tube, les distances focales des lentilles et les indices des diffe´rents milieux sont
introduites dans le programme. Cependant, deux grandeurs ne´cessitent une e´tude particulie`re :
l’ouverture du diaphragme de la came´ra et le re´glage de la nettete´.
C.3.5.1 Nettete´
La de´formation optique induite par les diffe´rents milieux d’indices varie´s traverse´s par la
lumie`re ne permet pas d’avoir un syste`me stigmatique (i.e. l’image d’un point est un point).
L’astigmatisme (i.e. l’image d’un point est une tache) de ce syste`me rend impossible toute ten-
tative d’obtention d’une image parfaitement nette en tout point. Les images mesure´es et les images
simule´es sont par conse´quent des images “floues”. La difficulte´ est d’introduire dans la simulation
des re´glages optiques le plus proche possible de ceux re´alise´s expe´rimentalement. Pour re´aliser ces
re´glages, une proce´dure identique a` la proce´dure expe´rimentale est effectue´e.
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Expe´rimentalement La nettete´ est d’abord re´alise´e sur les bords exte´rieurs du tube en verre,
sur la face interne avant puis sur la face interne arrie`re (quelques poussie`res pre´sentes qui se sont
de´pose´es sur le verre permettent d’effectuer ces re´glages). L’image “la plus nette” (le stigmatisme
rigoureux n’e´tant pas possible) du centre du tube est quelque part entre ces deux re´glages. L’ajus-
tement se termine en recherchant un contraste maximum sur les e´paisseurs des bords haut et bas
du tube.
Nume´riquement Une “mire nume´rique” est place´e en avant et en arrie`re du tube permet-
tant de de´terminer la distance optimale de la came´ra au tube pour ces deux configurations. Puis
une succession d’images est re´alise´e entre ces deux positions. La position optimale est celle qui
offre l’image pre´sentant le meilleur contraste au niveau des e´paisseurs des bords haut et bas du
tube. La mire “nume´rique” est constitue´e de plusieurs points lumineux e´mettant de la lumie`re dans
les diffe´rentes directions de l’espace. Lorsque l’image est nette, l’image d’un point occupe la taille
d’un pixel, dans le cas contraire l’image d’un point e´claire plusieurs pixels formant ainsi une tache.
C.3.5.2 Ouverture du diaphragme
Expe´rimentalement et nume´riquement, il est constate´ qu’en dessous d’une certaine ouverture,
la position des interfaces est inde´pendante de l’ouverture. Une ouverture le´ge`rement infe´rieure a`
cette ouverture maximale autorise´e est donc choisie dans les deux cas.
C.3.5.3 Source
Le choix d’une source de faisceaux paralle`les ou d’une source ponctuelle fournit les meˆmes
images, a` condition que la source ponctuelle soit place´e a` quelques dizaines de centime`tres du tube.
Ces re´sultats permettent d’assurer une bonne confiance sur les re´sultats obtenus avec l’e´clairage
fourni par le stroboscope, qui n’est ni une source de lumie`re ponctuelle ni une source de lumie`re
paralle`le.
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Annexe D
Tableaux re´capitulatif des travaux sur les
cartes d’e´coulement et les coefficients de
transfert thermique
Les principaux travaux sont regroupe´s dans le tableau D.1 pour les cartes d’e´coulement et
dans les tableaux D.2, D.3 et D.4 pour les coefficients de transfert thermique. Ces travaux ont e´te´
pre´sente´s de fac¸on chronologique. Les fluides de travail, les diame`tres hydrauliques des tubes et
les principaux re´sultats sont de´taille´s.
Auteur(s) Anne´e Fluide(s)
Diame`tre(s)
Re´sultatshydraulique(s)
[mm]
Suo et Griffith 1964 Eau-air 1−1.6
Carte d’e´coulement -
Re´gimes observe´s : slug,
slug-bubbly et annulaire
Mandhane et al. 1974 Eau-air 12.7−165.1
Slug = Plug et
annulaire = annulaire avec
entraıˆnement de gouttelettes
Incorporation de l’effet des
proprie´te´s du fluide
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1976 Eau-air
Bilan de quantite´ de
Taitel mouvement sur l’e´coulement
& stratifie´ - 4 parame`tres
Dukler adimentionnels pour crite`re
de transition de re´gime
Weisman et al. 1979 11.5−12.7
Le diame`tre du tube et les
proprie´te´s du fluide ont une
influence mode´re´e sur les
transitions entre re´gimes
Breber et al. 1980 Composant pur > 4.8
Premie`re carte d’e´coulement
de condensation
Soliman et al. 1982
3 re´gimes d’e´coulement :
vagues, annulaire et
annulaire avec entraıˆnement
de gouttelettes
Tandon et al. 1982 Composant pur > 4.8
Carte d’e´coulement
de condensation
Barnea et al. 1983 Eau-air 4−12
Importance de la tension
superficielle pour les petits
diame`tres
Damianides
1988 Eau-air 1−5
Carte d’e´coulement -
& Effet du diame`tre sur
Westwater les transitions de re´gime
Fukano et al. 1989 Eau-air 1−4.9 Carte d’e´coulement
Wang et al. 1998 R134a 6 Carte d’e´coulement
Dobson
1998
R22, R134a,
4.57
Carte d’e´coulement
& R12, R32, de condensation -
Chato R125 Crite`res de transition
Triplett et al. 1999 Eau-air 1.1−1.45
Cartes d’e´coulement
Comparaison avec cartes Taitel,
Suo & Griffith, Barnea et al.
Coleman &
1999 Eau-air 1.3−5.5 Visualisation -
Garimella Cartes d’e´coulement
Cavallini 2001 Haloge`nes 3.1−21.4 Carte d’e´coulement
de condensation
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Begg et al. 2002 Eau 4, 3.5, 1.6
E´coulement annulaire -
Le´ge`re stratification
2002 R134a 0.4−4.91
Structures d’e´coulement -
Coleman & Effet de la forme du tube
Garimella et du diame`tre sur les
de transitions entre re´gimes
El Hajal et al. 2003
Nouveaux
3.14−21.4 Condensation - Transition entre les
Re´frige´rants re´gimes base´e sur le taux de vide
Kim et al. 2003 R134a 0.75
Re´gimes d’e´coulement
de condensation
Kawahara et al. 2002 Eau-azote 0.4−4.91
Re´gimes d’e´coulement -
Cartes d’e´coulement - comparaison
avec Damianides & Westwater,
Fukano & Triplett
TABLE D.1 – Re´capitulatif des principales e´tudes sur les cartes d’e´coulement
Auteur(s) Fluide(s)
Mono-
Forme Orient.
Tsat
x [-]
Dh ou [˚C] m˙ q
[mm] multi- ou [kg/m2s] [kW/m2]
canaux Psat
Dobson R22,
Mono Circ. Horiz. 75-800 5-15
& R134a, 3.14- 35- 0.1-
Chato R32/ 7.04 45 0.9
(1998) R125
Yan & Lin
R134a 2 Multi Circ. Horiz.
25-
100-200 10-20 0-1
(1999) 50
Wang
Eau Mono Circ. Incline´
1-
11-95 − 0-1& Du 1.94- 1.5
(2000) 4.98 MPa
Coleman
R134a Multi Circ. Horiz. 150-750 − −& 2.67-
Garimella 4.91
(2003)
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Begg,
Eau Mono Circ. Horiz. 10-25 − −Holley & 1.7- 60-
Faghri 4 90
(2003)
Baird,
Mono Circ. Horiz. 70-600 15-110 0-1
Fletcher & R123, 0.92, 20-
Haynes R11 1.95 72
(2003)
Shin &
R134a 0.691 Mono Circ. Horiz. 40 100-600 5-20
0.1-
Kim (2004) 0.9
Shin &
R134a
0.494-
Mono Circ. Horiz. 40 100-600 5-20
0.15-
Kim (2005) 1.067 0.85
Bandhauer,
R134a Multi Circ. Horiz. 150-750 − 0-1Agarwal & 0.506- 50-
Garimella 1.524 60
(2006)
Matkovic R134a,
0.96 Mono Circ. Horiz. 40 100-1200 − 0.03-
et al. (2009) R32 0.99
TABLE D.2 – Re´capitulatif des principales e´tudes sur les coefficients de transfert thermique lors
de la condensation dans des petits tubes de sections circulaires.
Auteur(s) Fluide(s)
Mono-
Forme Orient.
Tsat
x [-]
Dh ou [˚C] m˙ q
[mm] multi- ou [kg/m2s] [kW/m2]
canaux Psat
Yang &
R12 2.637 Multi Rect. Horiz. 65 400-1400 4-12 0.1-1Webb
(1996)
Chang,
Multi Rect. Horiz. 30-100 − 0.5-1Tsai & R134a, 0.72- 1-
Hwang R22 1.13 2.1
(1997) MPa
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Webb &
R134a Multi Rect. Horiz. 65 300-1000 8 0.1-0.9Ermis 0.44-
(2001) 1.564
Wang,
R134a 1.46 Multi Rect. Horiz. 75-750 −Radcliff & 61- 0.03-
Christensen 66.5 0.94
(2002)
Coleman
R134a Multi Rect. Horiz. 150-750 − −& 2.67-
Garimella 4.91
(2003)
Kim et al. R22,
1.41 Multi Rect. Horiz. 45 200-600 5-15
0.1-
(2003) R410 0.9
Koyama et
R134a Multi Rect. Horiz. 60 100-700 − 0-1al. (2003a) 0.807-
Koyama et 1.062
al. (2003b)
Wilson et R134a, 1.84-
Single Flatt. Horiz. 35 75-400 − 0.1-
al. (2003) R410 7.79 0.8
Cavallini et R134a,
1.4 Multi Rect. Horiz. 40 200-1400
0.25-
al. (2005) R410a 0.75
Shin &
R134a
0.494-
Single Rect. Horiz. 40 100-600 5-20
0.15-
Kim (2005) 1.067 0.85
Agarwal,
R134a Multi Horiz. 150-750 − 0-1Bandhauer 0.424- Non- 50-
& Garimella 0.839 circ. 60
(2007)
Fernando et
Propane 1.42 Multi Rect. Vert.
30-
20-50 4-10 −
al. (2005) 50
TABLE D.3 – Re´capitulatif des principales e´tudes sur les coefficients de transfert thermique lors
de la condensation dans des petits tubes de sections non-circulaires.
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Auteur(s) Fluide(s)
Mono-
Forme Orient.
Tsat
x [-]
Dh ou [˚C] m˙ q
[mm] multi- ou [kg/m2s] [kW/m2]
canaux Psat
Chen &
Eau 0.075 Multi Trapez. Horiz.
0.13-
− − −Cheng 0.23
(2005) MPa
Wu &
Eau 0.083 Multi Trapez. Horiz. 193-475 − −
Cheng 0.13-
(2005), 0.42
Cheng & MPa
Wu (2005)
Agarwal &
R134a 0.1-0.2 Multi Rect. Horiz. 200-800 − 1-0Garimella 30-60
(2007)
Hu &
Eau Multi Trapez. Horiz. − 5-45 6-40 −Chao 0.07-
(2007) 0.24
Dong &
R141b Multi Rect. Horiz. − 50-500 − −Yang 0.067-
(2008) 0.117
Quan,
Eau Multi Trapez. Horiz. − 100-250 −Chen & 0.11- 0.8-
Wu 0.26 0.1
(2008)
Wu et al.
Eau
0.075-
Multi Trapez. Horiz. − − − −
(2008) 0.129
Zhang,
Eau 0.058 Mono Rect. Horiz. 173-630 − −Xu & 0.12-
Thome 0.21
(2008) MPa
Zhang,
Eau 0.058 Multi Rect. Horiz.
0.12-
109-229 − −Xu & Liu 0.21
(2008) MPa
TABLE D.4 – Re´capitulatif des principales e´tudes sur les coefficients de transfert thermique lors
de la condensation dans des tubes de tre`s faibles diame`tres hydrauliques (infe´rieurs a` 0.3 mm).
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